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ВСТУП 
 
Розробка нового хімічного виробництва або вдосконалення існуючого 
завжди пов’язана із рішенням низки задач по розрахунку хіміко-
технологічних схем (ХТС) та їх аналізу в різних умовах функціонування. 
Складність розв’язку таких задач пов’язана в першу чергу з тим, що 
найчастіше схеми складаються із великої кількості апаратів, а по-друге для 
більш ефективної роботи мають багато зворотних зв’язків. Тому для 
розрахунку ХТС було розроблено низку методів розрахунку та 
структурного аналізу, які знайшли своє втілення у сучасних комп’ютерних 
засобах моделювання ХТС. 
У посібнику ХТС розглядаються, як складні системи. Розглянуто 
можливості представлення технологічної та топологічної структури 
системи. Дано основні підходи при розрахунку ХТС: інтегральний та 
декомпозиційний. Наведено методику складання єдиної матриці для ХТС 
при інтегральному підході на базі матриць, що описують лінійні моделі 
окремих апаратів схеми. Використання декомпозиційного підходу 
потребує проведення структурного аналізу схем із зворотними зв’язками 
для представлення їх у розімкненому вигляді, що дає можливість їх 
послідовного розрахунку. Сформульовано задачі структурного аналізу 
ХТС та дано методи їх рішення. Після розімкнення зворотних зв’язків 
розрахунок ХТС проводиться на базі ітераційних методів. 
Декомпозиційний метод розрахунку ХТС знайшов своє втілення у 
сучасних програмах-симуляторах, з яких найпоширеніші представлено у 
посібнику. Крім того представлено матеріали по спробах стандартизації 
програмних розробок у галузі моделювання хіміко-технологічних 
процесів. 
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Оскільки програми-симулятори мають високу комерційну ціну, то 
може бути корисним використання математичних пакетів типу Mathcad та 
Matlab, якщо можливо представити моделі окремих апаратів та їх число не 
велике. Приклад використання інтегрального та декомпозиційного підходу 
для розрахунку схеми синтезу метанолу наведено у останньому розділу. 
Для розрахунку ХТС метанолу використано середовище Mathcad та 
Matlab. 
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1. ЗАГАЛЬНА ХАРАКТЕРИСТИКА ХІМІКО-ТЕХНОЛОГІЧНИХ 
СИСТЕМ 
 
1.1. Поняття хіміко-технологічних систем 
 
В будь-якому хімічному виробництві завжди існує функціональний 
взаємозв’язок апаратів. Так, в технологічній схемі, яка включає в себе 
теплообмінник 1 та реактор 2 (рис.1.1), початковий потік сировини 
нагрівається за рахунок теплоти реакційної суміші, причому кількість 
виробленої в реакторі теплоти залежить від температури потоку на виході 
із теплообмінника. Також існує зв’язок між абсорбером та 
ректифікаційною колоною в системі розділення продуктів − більш 
інтенсивно працюючий абсорбер зумовлює найменші вимоги до 
ректифікації. Таким чином, необхідно розглядати технологічну схему 
хімічного виробництва в цілому та визначати характеристики окремих 
процесів у відповідності із загальною задачею дослідження ефективності 
всього виробництва. 
Рис.1.1. Фрагмент технологічної схеми, яка включає в себе  
теплообмінник (1) та реактор (2) 
 
Важлива властивість функціонування хімічного виробництва − його 
цілеспрямованість, тобто випуск продукції певної якості та заданої 
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кількості. Таким чином, ХТС можна розглядати як “велику систему”, якій 
властиві всі ознаки таких систем: велике число взаємозв’язаних елементів, 
цілеспрямованість, складна поведінка та ін. 
Під ХТС будемо розуміти сукупність взаємозв’язаних технологічними 
потоками апаратів, що діють як одне ціле, в яких здійснюється певна 
послідовність технологічних операцій: підготовка сировини, власне 
хімічне перетворення, очистка та одержання готового продукту. 
Наприклад, процес отримання сульфату барію (рис.1.2 а) можна 
представити таким чином: приготування розчинів хлориду барію та 
сульфату натрію (розчинення в розчинниках 1 та 2, куди подається 
гідроксид натрію та водяний пар), хімічне перетворення в реакторі 3. 
Потім цільовий продукт − сульфат барію − відмивається в промивнику 4, 
відділяється на центрифузі 5 та направляється в сушарку 6. 
 
 
1.2. Елемент хіміко-технологічної системи та його 
характеристики 
 
Під елементом ХТС будемо розуміти ту частину ХТС, яка в 
проведеному розгляді являється неподільною. Це може бути апарат (чи 
сукупність їх, чи окрема частина апарату), в котрому відбувається хіміко-
технологічний процес, який якісно (або) та кількісно перетворює фізичні 
змінні вхідних матеріальних та енергетичних потоків x1, x2,..., xm на фізичні 
змінні вихідних матеріальних та енергетичних потоків y1, y2,..., yn. 
Наприклад, в реакторі окислення оксиду сірки (IV) протікають якісне (на 
виході реактора присутній новий компонент − триоксид сірки) та кількісне 
(змінюються концентрації речовин, температура внаслідок екзотермічної 
реакції) перетворення фізичних параметрів вхідного потоку. Крім вхідних 
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та вихідних змінних елементу розпізнають конструктивні та технологічні 
параметри. Конструктивні параметри: геометричні характеристики 
апарату, об’єм каталізатора в реакторі, кількість тарілок в ректифікаційній 
колоні, площа поверхні теплообміну та розташування труб в 
теплообміннику. Технологічні параметри − це константи швидкості 
хімічних реакцій, флегмове число, номер тарілки живлення для 
ректифікаційної колони, густина зрошення в абсорбері та ін. 
Конструктивні та технологічні змінні дають змогу керувати процесом, 
тому їх називають керуючими змінними, або просто управліннями. 
Таким чином, кожний елемент ХТС здійснює перетворення, яке може 
бути представлене функціональною залежністю: 
 
де Y та X – вектори параметрів стану вихідних та вхідних потоків; U - 
вектор керування. 
Процеси, які відбуваються в апаратах, представляють на схемах у 
вигляді типових технологічних операторів (ТО), які поділяються на 
основні та допоміжні (рис.1.3). Основні ТО забезпечують функціонування 
ХТС у потрібному (цільовому) напрямку; допоміжні ТО використовують 
для підвищення ефективності функціонування системи шляхом зміни 
фазового й енергетичного стану технологічних потоків. ТО відповідає 
типовому процесу хімічної технології і відображує якісні або кількісні 
перетворення вхідних технологічних потоків у вихідні матеріальні та 
енергетичні потоки. За допомогою таких операторів можна будувати різні 
структури ХТС, з’єднуючи оператори різними технологічними зв’язками 
(див. рис.1.2 б).  
Окремі апарати, які входять до складу ХТС, можуть виконувати 
одночасно функції кількох типових ТО. Наприклад, хімічний реактор може 
),( UXFY = (1.1) 
 9 
одночасно виконувати функції елемента хімічного перетворення та 
теплообміну. Тому на схемі такий реактор може бути представлений у 
вигляді сукупності двох технологічних операторів, як це показано на 
рис.1.4. 
Елемент ХТС називають вхідним, якщо в нього попадає потік, який є 
зовнішнім по відношенню до даної системи. 
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а) 1, 2 − розчинники BaCl2  та Na2SO4; 3 – реактор; 4 − промивник;  
5 − центрифуга; 6 − сушарка; 
б) 1, 2 − розчинники; 3, 4 − реактори; 5, 6 − промивники;  
7, 8 − центрифуги; 9, 10 – сушарки. 
Рис.1.2. Технологічна схема (а) та представлена ТО ХТС (б) виробництва 
сульфату барію: 
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Рис.1.3. Класифікація типових операторів 
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Рис.1.4. Хімічний реактор як сукупність двох типових операторів 
 
Елемент ХТС називають вихідним, якщо він має вихідний потік, який 
не подається ні в один із елементів цієї системи. Інші елементи ХТС 
називають проміжними.  
Все, що знаходиться за межею ХТС, являється по відношенню до неї 
так званим зовнішнім середовищем. 
 
 
1.3. Технологічна структура хіміко-технологічних систем 
 
Для ХТС характерні наступні типи технологічних зв’язків між 
елементами: послідовні, паралельні, послідовно-обвідні (байпас) та 
зворотні (рециклічні). 
Послідовний технологічний зв’язок − це такий зв’язок (рис.1.5 а), коли 
вихідний потік із одного елемента являється вхідним для наступного, і всі 
технологічні потоки проходять через кожний елемент системи не більше 
одного разу. Послідовне сполучення елементів відповідає 
багатоступінчастому принципу переробки хімічної сировини в 
послідовності апаратів, що якісно відрізняються, і є основним прийомом у 
хімічній технології. Іноді з метою підвищення ступеня перетворення 
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вихідної сировини, виходу цільового продукту реалізують послідовне 
сполучення однотипних апаратів. 
 
 
а − послідовний; б − паралельний;  
в − послідовно-обвідний (байпас); г – зворотній (рециклічний) 
Рис.1.5. Типи технологічних зв’язків 
 
Паралельний технологічний зв’язок − це такий зв’язок, коли вихідний 
із і-го елемента ХТС потік, розбивається на кілька паралельних підпотоків 
(рис.1.5 б). Паралельний технологічний зв’язок застосовується для 
підвищення потужності ХТС, а також при паралельному отриманні на базі 
однієї початкової речовини двох або кількох продуктів. 
Послідовно-обвідний технологічний зв’язок (байпас) − це такий 
технологічний зв’язок, при застосуванні якого частина вихідного потоку із 
одного елемента обминає деякі елементи ХТС в послідовному ланцюгу 
апаратів, а потім знову об’єднується з основним потоком. Прикладом 
такого зв’язку являється ланцюг апаратів: розподільник потоків, 
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теплообмінник, змішувач потоків (рис.1.5 в) для регулювання температури 
на виході із теплообмінного вузла. Побічний потік не зазнає хімічних 
перетворень і характеризується високою концентрацією вихідної 
речовини. Змішування його з головним потоком дозволяє підвищити 
концентрацію вихідного реагенту і зменшити температуру до величини, 
оптимальної для наступного елемента ХТС. 
Зворотній технологічний зв’язок (рис.1.5 г) характеризується 
наявністю рециркуляційного потоку, який з’єднує вихід наступного 
елемента ХТС з входом попереднього. Зворотній технологічний зв’язок 
передбачає багаторазове повернення потоків в один і той же елемент 
системи. Типовими прикладами ХТС із зворотними зв’язками є ХТС 
синтезу метанолу, аміаку, сульфату барію, гідроочищення дизельного 
пального, сульфування нафталіну. 
Звичайно в ХТС зустрічаються комбінації розглянутих типових 
зв’язків.  
За особливостями технологічної структури ХТС виділяють два типи 
розімкнені та замкнені. В розімкнених ХТС технологічні потоки проходять 
через будь-який елемент системи тільки один раз. Замкненими називають 
ХТС, які мають хоча б один зворотній технологічний зв’язок потоків маси 
(див.рис.1.5 г), енергії (рис.1.6 а) або комбіновану (рис.1.6 б). 
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1, 4, 6 − теплообмінники; 2, 3 − реактори; 5 − сепаратор;  
1′ − змішувач; 2′ − компресор. 
Рис. 1.6. Замкнена хіміко-технологічна система 
а − по потоках енергії; б − комбінована; 
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1.4. Класифікація змінних величин, які характеризують роботу 
хіміко-технологічних систем 
 
Розглянемо ХТС, зображену на рис.1.7. 
 
 
Рис. 1.7. Приклад, що ілюструє класифікацію змінних величин, які 
характеризують роботу хіміко-технологічної системи 
 
Величини: 
 
 
представляють собою вектори вхідних, вихідних змінних та керувань k-го 
елемента ХТС. 
Вхідні змінні елементів ХТС, які не можуть бути вихідними змінними 
інших елементів, будемо називати вхідними параметрами даної ХТС 
(змінні х1
(1), х2(1) на рис.1.7), вихідні змінні елементів ХТС, які не можуть 
бути вхідними змінними ніяких інших елементів – вихідні змінні y3(3), y4(3), 
а інші – проміжні. 
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Потоки ХТС можна характеризувати векторними величинами, які 
показують витрату, температуру, тиск та склад середовища. В цьому 
випадку зв’язок між елементами на схемі показують однією лінією. 
Скалярна величина, яка чисельно дорівнює кількості параметрів стану 
потоків, називається параметричністю.  
Зв’язки між елементами ХТС задають такими відношеннями 
 
 
де і-а вхідна змінна k-го блоку є одночасно j-ою вихідною змінною h-го 
блоку. Ці рівняння описують структуру ХТС. 
Наприклад, структуру розглянутої ХТС задають такими рівняннями: 
 
 
Математичні описи елементів ХТС мають вигляд: 
 
де i = 1(1)n; k =1(1)N; N – число елементів в системі.  
 
Система рівнянь технологічних зв’язків елементів ХТС (1.3) разом з 
математичними описами окремих елементів системи (1.4) представляє 
собою математичну модель ХТС.  
Всі змінні, які входять до рівнянь (1.3) та (1.4), називаються 
інформаційними. Інформаційні змінні розділяють на проектні (задані) та 
розрахункові (шукані). Серед проектних змінних виділяють 
регламентовані та оптимізуючи змінні ХТС. 
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До регламентованих змінних відносять технологічні параметри 
(параметри стану потоків: витрата; тиск; температура; склад; активність 
каталізатора; густина зрошення в абсорбері; флегмове число в 
ректифікаційній колоні та ін.) та конструктивні параметри елементів 
(конструктивний тип апаратів, їх розмір, кількість). Регламентовані змінні 
знаходять за даними проектного завдання. 
Змінні, значення яких можна змінювати при заданих значеннях 
регламентованих змінних з метою находження оптимального режиму 
роботи ХТС, називають оптимізуючими. 
Необхідно зазначити, що в якості довільних (незалежних змінних) із 
всієї множини інформаційних змінних можуть бути вибрані тільки 
проектні змінні ХТС. 
Різниця між числом інформаційних змінних та числом інформаційних 
зв’язків або умов, які існують між змінними, називають числом ступенів 
свободи ХТС Lf. Воно представляє собою число довільних змінних, які 
можна змінювати при оптимізації ХТС. 
 
 
1.5. Властивості хіміко-технологічних систем 
 
ХТС має сукупність властивостей, на які необхідно зважати при 
проектуванні нового або реконструкції діючого виробництва. Розглянемо 
деякі основні властивості ХТС. 
Чутливість ХТС до зовнішніх та внутрішніх збурень – це здатність 
системи реагувати на них, тобто змінювати параметри стану. Бажано, щоб 
система була малочутливою до збурень.  
Керованість ХТС – це властивість системи досягати мети керування. 
Звичайно мета керування – випуск заданої кількості продукції необхідної 
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якості. Для забезпечення потрібної керованості необхідно здійснювати 
спільне проектування ХТС та відповідної системи керування. 
Надійність системи – це її властивість зберігати працездатність 
протягом заданого часу функціонування. Ненадійність системи 
проявляється в частковій або повній втраті нею працездатності. При 
розробці нових ХТС необхідно вже на етапі проектування забезпечити їх 
високу експлуатаційну надійність.  
Перешкодозахищеність – це властивість ХТС ефективно протистояти 
внутрішнім та зовнішнім збуренням. 
Стійкість – це спроможність ХТС повертатися до початкового 
стаціонарного стану після усунення збурень, які викликали вихід системи 
із цього стану.  
Така властивість ХТС, як складність, визначається складністю 
процесів, які в ній відбуваються, числом елементів, які входять до її 
складу, числом та видами зв’язків між елементами і т.д. 
Завдяки об’єднанню елементів в систему, вона набуває нових якостей, 
якими не володіють окремі елементи. Цю властивість системи називають 
емерджентністю. ХТС забезпечує випуск товарної продукції, в той час як 
ні один із її елементів, окремо взятий, не може виконувати цю задачу. 
Елементи, які утворюють ХТС, взаємозв’язані та, завдяки цьому, 
впливають один на одного. Цей взаємовплив зумовлює властивість 
системи, яка зветься інтеректністю. 
Всі перелічені властивості слід враховувати при розробці систем 
автоматизованого проектування ХТС. 
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1.6. Ієрархія підсистем хіміко-технологічних систем 
 
Сучасне хімічне виробництво можна розглядати як складну ХТС, яка 
містить взаємопов’язані складові частини – підсистеми, які відповідають 
різним рівням складності. Сукупність рівней, на яких розташовані 
підсистеми ХТС, називають ієрархією. 
Підсистеми першого (нижнього) рівня – це машини та апарати. 
Другий рівень ієрархії утворюють сукупності машин та апаратів в масштаб 
цеха. Третій рівень – це сукупність цехів в масштабі виробництва товарної 
продукції. Нарешті, четвертий рівень утворюють сукупності виробництв в 
межах заводу або комбінату. 
Слід відзначити, що вказана ієрархія підсистем характерна, в 
основному, задачам розрахунку ХТС. Так, на стадії проектування та 
конструювання машин та апаратів вони, в свою чергу, можуть 
розглядатися як складні системи, що складаються із більш простих 
підсистем. 
Будь-яка підсистема, яка входить до складу ХТС, має певне 
призначення. Якість функціонування підсистеми оцінюється у 
відповідності до сукупності вимог до її роботи. 
 
1.7. Задачі, які розв’язують при проектуванні хіміко-
технологічних систем 
 
Серед різноманітних математичних задач, пов’язаних з розробкою 
нових та удосконаленням існуючих ХТС, слід особливо виділити задачі 
синтезу, аналізу та оптимізації. 
Задача синтезу ХТС в загальному випадку формулюється таким 
чином. Задано елементи, із яких може бути побудована система, а також 
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сировина та цільовий продукт. Потрібно розробити структуру ХТС для 
реалізації технологічного процесу, тобто необхідно вибрати елементи з 
числа наявних; встановити зв’язок між ними; визначити конструктивні та 
технологічні параметри елементів ХТС. 
Задача синтезу звичайно багатоваріантна, бо одні і ті ж значення 
вихідних параметрів ХТС можуть бути забезпечені при різній структурі 
системи та різних режимах функціонування її елементів. 
Задача синтезу має певні особливості при проектуванні нової та 
реконструкції існуючої ХТС. Так, при створенні нової ХТС звичайно є 
багато можливостей вибору елементів та зв’язків між ними. При 
реконструкції ХТС доводиться зберігати всі або частину її елементів, а 
також всі або частину зв’язків між елементами. 
Задачі аналізу ХТС поділяють на аналіз структури та якості 
функціонування. 
Мета аналізу структури ХТС – виявлення її структурних особливостей 
та знаходження послідовності розрахунку елементів, а мета аналізу якості 
функціонування ХТС – отримання кількісних оцінок її основних 
властивостей: чутливість, надійність, стійкість і т.д. 
Задача оптимізації ХТС являється комплексною. Вона включає в себе 
як оптимізацію структури, так і оптимізацію режимів функціонування 
елементів. Мета оптимізації – забезпечення найбільш високих техніко-
економічних показників ХТС. 
Слід відзначити зв’язок, який існує між задачами оптимізації, синтезу 
та аналізу. При створенні нового виробництва виконується синтез кількох 
альтернативних варіантів ХТС, проводять аналіз їх техніко-економічних 
показників, відбувається пошук кінцевого оптимального варіанту. 
Для рішення цих задач широко використовуються різні методи 
розрахунку ХТС, які розглядаються в наступних розділах.
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 Контрольні запитання до розділу 1 
 
1. Поясніть цілі і завдання аналізу й синтезу ХТС. 
2. Що є об’єктом оптимізації в хімічній технології? 
3. Які цілі визначають зміст оптимізації ХТС? 
4. Дайте визначення ХТС і складових частин її ієрархічної структури. 
5. Опишіть основні властивості ХТС. 
6. Дайте характеристику основних змінних величин, що 
відображають роботу ХТС. 
7. Як оцінюють якість функціонування ХТС? 
8. Які типові схеми сполучення технологічних операторів існують у 
ХТС? 
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2. МЕТОДИ РОЗРАХУНКУ МАТЕРІАЛЬНИХ ТА ТЕПЛОВИХ 
БАЛАНСІВ ХІМІКО-ТЕХНОЛОГІЧНИХ СИСТЕМ 
 
 
Основна задача розрахунку матеріальних та теплових балансів (МТБ) 
ХТС – знаходження параметрів стану потоків технологічної схеми: 
загальних та покомпонентних витрат; складу потоків, температур та 
ентальпії. 
Методи вирішення цієї задачі можна поділити на дві групи: 
інтегральні та декомпозиційні. 
Суть інтегральних методів розрахунку ХТС міститься в об’єднанні 
систем рівнянь, які описують роботу окремих апаратів, в одну велику 
систему рівнянь та рішень цієї системи. До недоліків цієї групи методів 
слід віднести: 
− велику розмірність єдиної системи рівнянь; 
− унікальність кожної системи рівнянь, що відповідає специфіці 
розрахованої ХТС. 
Перший недолік зумовлений тим, що до реальної ХТС входить багато 
апаратів, кожний із яких описується порівняно невеликою системою 
рівнянь. Проте сумарна розмірність єдиної системи рівнянь виходить 
настільки великою, що отриману систему не завжди вдається розв’язати на 
сучасних ЕОМ. 
Другий недолік – не повторюваність систем рівнянь – викликає 
необхідність при вирішенні задачі на ЕОМ або складати кожний раз заново 
програму обчислення, або проводити вручну велику підготовчу роботу. 
При цьому досить складно автоматизувати вирішення задачі розрахунку 
хіміко-технологічної системи. 
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Суть декомпозиційних методів розрахунку полягає в тому, що кожний 
апарат або групу апаратів розраховують окремо, а розрахунок всієї ХТС 
складається із послідовності розрахунків окремих апаратів. При цьому 
розмірність кожної окремої системи рівнянь невелика, оскільки 
розраховується кожний раз тільки один апарат. Окрім цього, типів апаратів 
порівняно небагато. Отже, можна заздалегідь скласти підпрограми для 
розрахунку окремих апаратів і з цих підпрограм (модулів) скласти 
програму розрахунку всієї ХТС, т.ч. автоматизувати процес розрахунку. В 
цьому розумінні декомпозіційні методи мають значною перевагу перед 
інтегральним. Інтегральні та декомпозиційні методи поділяють на 
ітераційні та безітераційні. 
 
 
2.1. Ітераційний метод розрахунку 
хіміко-технологічних систем 
 
В ХТС виділяють фізичні потоки двох видів: технологічні (вони 
забезпечують взаємозв’язок елементів між собою та взаємодію між 
системою і навколишнім середовищем) та умовні - це розсіювання (втрати) 
речовини або енергії в навколишнє середовище, а також внутрішні 
джерела (стоки) речовини та енергії. 
Внутрішні джерела (стоки) речовини та енергії відображають ефекти 
хімічних та фізичних перетворень, які відбуваються всередині елементів 
ХТС. Кожному внутрішньому джерелу (стоку) речовини відповідає 
фіктивний матеріальний потік, а кожному внутрішньому джерелу (стоку) 
теплоти – фіктивний тепловий потік.  
Перетворення вхідних потоків на вихідні (2.1) підкоряються законам 
збереження маси та енергії, тобто. для кожного елементу ХТС може бути 
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записана система рівнянь МТБ, яка включає в себе наступні незалежні 
рівняння:  
– матеріальний баланс по загальній масовій витраті 
речовини: 
 
– матеріальний баланс по масових витратах компонентів: 
 
 
– тепловий баланс: 
 
де Gi  – масова витрата речовини і-го потоку; cij – доля j-го компонента в 
одиниці загальної витрати речовини (p – число компонентів); Gk* – масова 
витрата k-го фіктивного потоку; cpi – середня питома теплоємність; ti – 
температура; Qk* – витрата теплоти k-го теплового фіктивного потоку.  
При відомих значеннях загальної витрати, температури та складу всіх 
потоків технологічної схеми із рівнянь (2.1) – (2.3) легко визначити теплові 
навантаження та масові покомпонентні витрати кожного елементу ХТС.  
Існує два варіанти формулювання задачі розрахунку параметрів стану 
технологічних потоків ХТС: 
− при заданому наборі змінних вхідних потоків системи та 
керуючих параметрів кожного елемента ХТС необхідно обчислити 
значення змінних проміжних та вихідних потоків; 
(2.1) 
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− при заданих значеннях керуючих параметрів та деяких 
вхідних, проміжних і вихідних змінних потрібно розрахувати інші 
змінні усіх технологічних потоків системи. 
Розглянемо спочатку перший спосіб завдання початкових даних для 
розрахунку параметрів стану потоків ХТС. 
В цьому випадку загальне число інформаційних зв’язків ХТС 
дорівнює M1+M2, де M1 – число рівнянь, які описують залежність між 
вихідними та вхідними змінними усіх елементів ХТС, M2 – число рівнянь, 
які задають значення вхідних та керуючих змінних – початкові дані. 
Загальна кількість змінних ХТС: N = N1 + N2 + N3, де N1 – число 
вихідних та проміжних змінних ХТС; N2 – число вхідних змінних ХТС; N3 
– число керувань. Очевидно, що M1 = N1, M2 = N2 + N3, тобто число 
ступенів свободи при першому способі завдання початкових даних завжди 
дорівнює нулю. 
Розрахунок параметрів стану розімкненої схеми зводиться до 
послідовного однократного розрахунку елементів ХТС відповідно до 
рівнянь (1.1) та (1.2). Наприклад, для схеми (рис.2.1), заданими являються 
значення параметрів векторів вхідних потоків X1(1), X1(2) та значення 
параметрів векторів керувань U1,U2,...,U6. З рівняння (1.1) можна знайти 
Y1(1), Y2(1), Y3(1). Для цього можуть бути використані спеціальні 
обчислювальні блоки (програмні модулі, наприклад, підпрограми або 
процедури), призначення яких – визначення вектора Y по відомих векторах 
X та U. У відповідності з (1.2), X1(4) = Y2(1). Тому можна розрахувати Y1(4), а 
потім аналогічно знайти параметри стану потоків елементів 5, 2, 3 і 6. 
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Xik – вектор параметрів стану i-го вхідного потоку k-го блока;  
Yjl – вектор параметрів стану j-го вихідного потоку l-го блока 
Рис. 2.1. Розімкнена схема 
 
Розрахунок замкнених схем ґрунтується на розриві зворотних зв’язків. 
В схемі на рис.2.2 можна розірвати, наприклад, потоки 1, 2, 3 і, таким 
чином, отримати розімкнену схему. При розриві p-го потоку, який зв’язує 
k-й блок з l-м, вектор змінних після розриву будемо позначати через Xp*, а 
вектор змінних до розриву Yp*. Для відповідності режиму в розімкненій 
схемі режиму в замкненій схемі необхідно, щоб для кожного “розірваного” 
потоку виконувалось рівняння: 
 
 
де m - число “розірваних” потоків. 
Вектори Yp* (p = 1, 2, 3) на рис. 2.3 а являються деякими функціями 
Xp*: 
 
 
mpYX pp ,,2,1; ==
∗∗
(2.4) 
),,( 1
∗∗∗ = ppp XXY ϕ (2.5) 
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Підставивши (2.5) в (2.4), отримаємо систему нелінійних рівнянь: 
 
 
Більш зручно цю систему показати у вигляді: 
 
 
Якщо параметричність усіх потоків однакова і дорівнює m, то для 
розрахунку схеми (рис. 2.3 а) необхідно розв’язати систему нелінійних 
рівнянь, порядок якої дорівнює 3m. При цьому на кожній ітерації для 
визначення лівих частин рівняння (2.7) необхідно розраховувати 
розімкнену схему рис. 2.3,а в такій послідовності: {1, 2, 3, 4, 5, 6, 7, 8, 9}. 
 
 
Рис. 2.2. Замкнена схема 
 
 
Для вирішення системи лінійних рівнянь можуть бути використанні 
різні методи: Ньютона; простий або модифікованої ітерації. Для 
зменшення затрат машинного часу на обчислення  лівих частин системи 
рівнянь (2.7) застосовуються квазіньютонівські методи. 
 
 
 
),,( 1
∗∗∗ = ppp XXX ϕ
3,2,1;0),,( 21 ==
∗∗∗∗ pXXXF pp 
(2.6) 
(2.7) 
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Рис. 2.3. Варіанти розімкненої схеми, які відповідають замкненій схемі,  
яка приведена на рис. 2.2 
 
Систему рівнянь (2.7) можна скоротити. Покажемо це на прикладі 
схеми рис. 2.3 б. Спочатку розраховується сукупність блоків 3, 4, 1, 2; 
незалежність їх розрахунку бачимо із рис. 2.3. Іншими словами, 
розв’язується система рівнянь: 
 
 
Після цього розраховується блок 5, а потім знову сукупність блоків 6, 
7, 8 і блок 9. Розрахунок сукупності блоків 6, 7, 8 еквівалентний рішенню 
системи: 
 
)( 66
∗∗ = XX ϕ
)( 33
∗∗ = XX ϕ
(2. 8) 
(2. 9) 
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 В результаті рішення однієї системи рівнянь порядку 3m ми замінили 
рішенням двох систем порядку m. 
Таким чином, безпосередньо перед розрахунком ХТС необхідно 
провести аналіз її структури, який полягає у виділенні комплексів, т.ч. 
сукупностей елементів ХТС, які розраховуються спільно, визначенні 
оптимальної множини розірваних потоків та визначенні послідовності 
розрахунку одержаної розімкненої схеми. Методи аналізу структури 
розглянуті в розділі 3. 
При другому варіанті завдання початкових даних, коли задані 
керування та якісь проміжні, вхідні та вихідні змінні, задача формалізації 
розрахунку ХТС ускладнюється. Вирішення цієї задачі розглянемо на 
наступному прикладі. 
Початкова тверда речовина поступає в апарат-розчинник 1 (рис. 2.4), 
де проходить її розчинення у воді. Концентрація речовини А на виході із 
розчинника задана (регламентована змінна). Розчин поступає в реактор 2, 
де проходить його взаємодія з речовинною В. В результаті реакції 
утворюється речовина, яка випадає в осад. Речовину А подають в реактор в 
надлишку, тому на виході із нього речовина В відсутня. Суспензія 
поступає в перший фільтр 3, після чого фільтрат спрямовують на подальшу 
переробку, а осад – на відмивку від речовини А у промивник 4 і потім на 
другий фільтр 5. Фільтрат після підживлення свіжою водою у змішувачі 6 
повертається в апарат-розчинник 1. Із проектного завдання відомі 
керування елементів ХТС, параметри стану потоків 1 та 8, а також склад 
компонента А в осаді на виході із другого фільтру.  
Потрібно розрахувати завдання витрат та концентрацій компонентів у 
всіх потоках технологічної схеми. 
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Перед розрахунком схеми необхідно перевірити умову рівності нулю 
числа ступенів свободи системи Lf .  
При першому варіанті постановки задачі Lf = 0. Якщо додатково 
задано n проміжних або вихідних змінних системи, то таке ж число 
вхідних змінних повинно бути розрахунковими.  
У нашому прикладі маємо дві задані проміжні та вихідні змінні 
(концентрація компонента А на виході із розчинника та його вміст в осаді). 
В той же час дві вхідні змінні (витрата води, яка поступає в промивник, та 
витрата підживлюючої води) є розрахунковими, тому умову рівності нулю 
числа ступенів свободи системи дотримано. 
Замінимо в розглянутій схемі технологічні зв’язки інформаційними 
потоками (рис. 2.4 б). У кожному вхідному інформаційному потоці всі 
змінні задані. Вхідними інформаційними змінними можуть бути як вхідні, 
так і вихідні змінні елемента ХТС. Для кожного елемента ХТС складаємо 
обчислювальний блок (модуль), який по відомих вхідних інформаційних 
змінних обчислює вихідні інформаційні змінні. Задані проміжні та вихідні 
змінні ХТС стануть вхідними інформаційними змінними, а невідомі вхідні 
– вихідними (розрахунковими) інформаційними змінними. 
Таким чином, на відміну від технологічної схеми, в інформаційній 
схемі з’являються нові потоки. В тих блоках схеми, в яких з’явилися 
допоміжні вхідні інформаційні потоки, повинні бути добавленні вихідні 
інформаційні потоки. Так, наприклад, в апараті-розчиннику 1 задана 
концентрація компонента А у вихідному потоці. Вона є вхідною 
інформаційною змінною. Одна із змінних потоку 3 повинна бути вихідною 
інформаційною змінною, наприклад, витрата G3. З рівнянь математичної 
моделі розчинника, при відомих значеннях G1, C1A, C1H2O, C3A, C3H2O та C2A 
можна визначити G3, C2H2O та G2: 
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Якщо розірвати потоки, можна послідовно розрахувати 1 – 6 блоки 
інформаційної схеми. Потім розв’язується система нелінійних рівнянь 
відносно змінних у місцях розриву зворотних зв’язків таким способом, як 
це було описано вище. 
Розглянутий метод дуже універсальний та ефективний при розрахунку 
параметрів стану потоків технологічних схем довільної структури, оцінці 
чутливості цільової функції проектування до змін деяких параметрів, при 
оцінці вартості проектної схеми та при оптимізації.  
2
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 1 – апарат-розчинник; 2 – реактор; 3, 5 – фільтри;  
4 – промивник; 6 – змішувач 
Рис. 2.4. Хіміко-технологічна схема з технологічними (а) та 
інформаційними (б) потоками 
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 2.2. Матричний (безітераційний) метод розрахунку хіміко-
технологічних систем 
 
 
Якщо залежність між вхідними та вихідними змінними окремого 
апарату технологічної схеми лінійна, то його математична модель може 
бути записана в матричній формі: 
 
 
де [A] – матриця перетворення, або операційна матриця, елементи якої 
відповідають коефіцієнтам функціонального зв’язку між елементами 
векторів вхідних (x1, ..., xm) та вихідних (y1, ..., yn) змінних даного апарату.  
Елементами матриці перетворення [A] можуть бути коефіцієнти 
поділу, ступінь перетворення, вихід цільового продукту, ККД, ступінь 
абсорбції та ін., а також коефіцієнти рівняння лінійної регресії. 
Принципи побудови операційних матриць розглянуті нижче. 
Математична модель ХТС може бути одержана об’єднанням матриць 
перетворення окремих елементів у відповідності з їх технологічною 
структурою.  
Розрахунок ХТС за допомогою операційних матриць зводиться  до 
побудови еквівалентної матриці перетворення системи, яка виражає 
взаємозв’язок всіх змінних ХТС та може бути записана таким чином: 
 
 
[ ] [ ] [ ]XAY ×= (2.13) 
[ ] [ ] 0,,,,,, 0)()()2()1( =⋅ Tnk YXXXXC  (2.14) 
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де Xk – вектор-строчка вхідних змінних k-го апарату; Y0 – вектор-строчка 
вихідних змінних системи; [C] – еквівалентна матриця перетворення (або 
матриця керування зв’язку ХТС), елементи якої відповідають елементам 
операційних матриць окремих апаратів; n – число апаратів ХТС; T – знак 
транспонування. 
При розрахунку ХТС значення вхідних змінних системи та проектних 
технологічних та конструктивних параметрів виділяють в самостійний 
вектор U з відповідною матрицею перетворення [B1]. Так як вихідні змінні 
системи не впливають на інші параметри, вони можуть розраховуватись 
окремо після визначення значень проміжних змінних ХТС. Тому 
математичний опис ХТС можна представити в такому вигляді: 
 
 
де [C1], [C2], [B1], [B2] – матриці відповідних рівнянь зв’язку; X1(k)  – вектор-
стрічка змінних k-го апарату за виключенням змінних, які входять до 
вектору U; U – вектор-стовпчик вхідних змінних ХТС та проектних 
технологічних і конструктивних  параметрів; Y – вектор-рядок вихідних 
змінних ХТС. 
Система рівнянь (2.15) являється лінійною, тому розрахунок ХТС за 
рівняннями (2.15) не вимагає ітераційного уточнення параметрів стану 
потоків між апаратами. ХТС розраховують в два прийоми: спочатку, в 
результаті розв’язку системи лінійних рівнянь (2.15a) знаходять вектор 
проміжних змінних, а потім за рівнянням (2.15б) визначають вектор 
вихідних змінних технологічної схеми. 
(2.15а) 
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Побудову матриць [C1], [C2], [B1], [B2] пояснимо на прикладі 
спрощеної технологічної схеми отримання етанолу каталітичним 
окисленням етилену в паровій фазі (рис. 2.5). 
В змішувач 1 подають воду, етилен та циркуляційний газ. Одержана 
газо водяна суміш нагрівається в теплообміннику 2 за рахунок теплоти 
реакційної суміші та поступає в трубчату піч, яка сполучена з реактором 3. 
В реакторі відбувається гідратація етилену. Реакційна суміш поступає в 
абсорбер 4, звідки водний розчин етанолу прямує на очистку, а 
циркуляційний газ – в змішувач 1. 
 
 
 
 
 
1 – змішувач; 2 – теплообмінник; 3 – реактор; 4 – абсорбер 
Рис. 2.5. Спрощена схема отримання етанолу 
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Математичні моделі окремих елементів ХТС мають вигляд:  
− змішувач 
 
− теплообмінник 
 
 
 
− реактор 
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− абсорбер 
 
 
 
де G, GЦ та GP – витрати газо водяної суміші, циркуляційного газу та 
реакційної суміші; GC2H4, GH2O – витрати етилену та води на вході в 
систему; CH2O, CC2H4 – концентрації води та етилену в газо-водяній суміші; 
CH2O, CC2H4, CC2H5OH – концентрації водяного пару, етилену та етанолу на 
виході із реактора; CC2H5OH – концентрація спирту у водяному розчині; Q – 
кількість теплоти, яка витрачається на нагрівання газо водяної суміші в 
трубчатій печі; q – кількість теплоти, яка поглинається охолоджуючою 
водою; L – витрата спирту; S – густина зрошення в абсорбері; T1 – T8 – 
температури потоків. 
На основі матриць перетворення окремих елементів ХТС можуть бути 
отримані еквівалентні матриці перетворення [C1] та [B1]. Система рівнянь 
(2.15.a) для нашого прикладу має вигляд: 
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[C1] [X1(1), …, X1(k), …, X1(n)]T + [B1] U = 0   (2.20) 
 
 
 
-1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 α13 α15  
0 -1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 α23 α25 CC2H4 
0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0 0 α33 α35 CH2O 
0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0 α43 α45 T2 
b11 0 0 b13 -1 0 b12 0 0 0 b14 0 0 T3 
b21 0 0 b23 0 -1 b22 0 0 0 b24 0 0 T5 
d11 d12 d13 0 d14 0 -1 0 0 0 0 0 0 Gp 
d21 d22 d23 0 d24 0 0 -1 0 0 0 0 0 CC2H4 
d31 d32 d33 0 d34 0 0 0 -1 0 U 0 0 CH2O 
d41 d42 d43 0 d44 0 0 0 0 -1 0 0 0 CC2H5OH 
d51 d52 d53 0 d54 0 0 0 0 0 -1 0 0 T4 
0 0 0 0 0 f15 f11 f13 f12 f14 0 -1 0 Gц 
0 0 0 0 0 f25 f21 f23 f22 f24 0 0 -1 T8 
 
 
[C1] 
 40 
  
 
α11 α12 α14 0 0 0 0 α16   
α21 α22 α24 0 0 0 0 α26   
α31 α32 α34 0 0 0 0 α36  G C2H4 
α41 α42 α44 0 0 0 0 α46  G H2O 
0 0 0 0 0 0 0 b15  T1 
0 0 0 0 0 0 0 b25  Q 
0 0 0 d15 0 0 0 d16  q 
0 0 0 d25 0 0 0 d 26  
S 
0 0 0 d35 0 0 0 d36  T6 
0 0 0 d45 0 0 0 d46  1 
0 0 0 d55 0 0 0 d56   
0 0 0 0 f16 f17 f18 f19   
0 0 0 0 f26 f27 f28 f29   
 
 
Наприклад, перші строчки матриць [C1] та [B1] заповнюються таким 
чином: з (2.16) випливає, що: 
 
 
Якщо в (2.21) включити всі вхідні (GC2H4, GH2O, T1, Q, q, S, T6) та 
проміжні змінні (G, CC2H4, CH2O, T2, T3, T5, GP, CC2H4, CH2O, CC2H5OH, T4, GЦ, 
T8) з коефіцієнтами, які дорівнюють нулю, у тому випадку, коли змінна, 
яка розглядається, не входить в (2.21), та з своїм коефіцієнтом в 
протилежному випадку, тому маємо: 
 
 
16815114132124211
aTaTaGaGaGaG ЦOHHC +++++= (2.21) 
U B1 
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 або 
 
Таким чином, ми маємо перші строчки еквівалентних матриць 
перетворення [C1] та [B1]. Аналогічно заповнюють матриці [C2] та [B2]. 
Якщо число вихідних змінних ХТС невелике, причому вони являються 
вихідними змінними одного і того ж блоку, то матриці [C2] та [B2] можна 
не будувати. В цьому випадку вектор Y розраховують по математичній 
моделі вихідного елемента ХТС.  
Наприклад: 
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Розглянутий спосіб побудови еквівалентних матриць перетворення 
зручний, коли матриці [C1] та [B1], [C2] та [B2] складаються ручним 
способом. При розробці автоматизованих програм моделювання складних 
технологічних схем більш доцільно користуватися наступним методом. 
Розірвемо зворотні зв’язки в комплексі (тобто в сукупності апаратів, 
які розраховуються спільно) і, таким чином, перетворимо замкнену ХТС в 
розімкнену. Припустимо, що будь-який потік розглянутого комплексу 
можна представити у вигляді: 
 
 
де Xi – вектор і-го потоку; Zj – вектор j-го розірваного потоку; Cji – матриця 
розкладу і-го потоку по j-му потоку; Zoi – вектор вільних членів розкладу; t 
– число розірваних потоків в комплексі. 
Для будь-якого елементу ХТС, який входить в комплекс, рівняння 
перетворення вхідних потоків Xi в вихідний потік Yk має вигляд: 
 
 
де Aki – матриця перетворення і-го вхідного потоку в j-й вихідний потік; Xko 
– вектор перетворення; n – число вхідних в апарат потоків в апарат. 
Тому можна знайти вигляд розкладу вихідного потоку через вектори 
параметрів стану розірваних потоків. 
Підставимо (2.24) в (2.25): 
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 де 
 
матриця розкладу k-го потоку по j-му потоку та вектор вільних членів 
розкладу k-го потоку. 
Якщо відомі матриці перетворення окремих елементів хіміко-
технологічних систем Aki, матриці розкладу вхідних потоків Cji , вектори 
довільних членів розкладу вхідних потоків Zoi та вектор перетворення Xko, 
то можна розрахувати матриці розкладу вихідних потоків Cjk та вектори 
вільних членів розкладу Zok . 
Нехай відомі вхідні потоки комплексу. Тому для кожного із них 
вектор вільних членів розкладу дорівнює вектору параметрів стану 
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потоків, а матриця розкладу по векторам параметрів розірваних потоків - 
нульові (параметри, які входять в комплекс потоків, не залежать від 
параметрів розірваних потоків). 
Матриця розкладу будь-якого розірваного потоку після розриву по 
будь-якому іншому розірваному потоку буде нульова, матриця розкладу 
потоку самого по собі – одинична, а вектор вільних членів – нульовий. Це 
витікає із рівняння Zl = Zl, де Zl – вектор l-го розірваного потоку після 
розриву:  
 
 
де Е – одинична матриця. 
Цієї інформації досить для розрахунку матриць розкладу та векторів 
вільних членів розкладу всіх потоків, які виходять із апаратів комплексу, у 
тому числі і розірваних потоків до місця розриву, Zl, тобто: 
 
 
Але параметри стану потоків до і після розриву повинні бути рівні:  
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звідки:  
 
Всього рівнянь типу (2.31) буде стільки, скільки маємо розірваних 
потоків, т.ч. t. Тому отримуємо систему лінійних алгебраїчних рівнянь, яка 
може бути легко розв’язана. При цьому будуть знайдені вектори 
параметрів стану розірваних потоків. Оскільки при обчисленні матриць 
розкладу всіх інших потоків, то, підставляючи ці матриці і знайдені 
значення параметрів розірваних потоків в рівняння (2.24), отримано 
параметри усіх інших потоків. 
Прийоми побудови матриць перетворення та розкладу розглянемо на 
прикладі системи абсорбційно-десорбційної очистки синтез-газу від 
оксиду вуглецю (ІV) розчином моноетаноламіну (рис.2.6). 
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1 – абсорбер; 2 – теплообмінник; 3 – регенератор; 4 – холодильник 
Рис. 2.6. Блок - схема системи моноетаноламінової очистки синтез-газу  
від оксиду вуглецю (ІV) 
 
 
Математичні моделі елементів ХТС мають вигляд: 
абсорбер (1): 
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теплообмінник (2): 
 
 
регенератор (3): 
 
 
холодильник (4): 
 
 
де g – витрата газу, який очищується; s – кратність циркуляції; C – 
концентрація абсорбенту; C1 та C2 – концентрації активної частини 
абсорбенту в насиченому та регенерованому розчині; z1,z2 – концентрації 
газу на вході в абсорбер та на виході із нього; g1 та g2 – втрати абсорбенту 
в абсорбері та десорбері; t5 – температура пари; t1 – t4, t6, t7 – температури 
відповідних потоків розчину абсорбенту; q – кількість теплоти, яка 
відводиться охолоджуючою водою.  
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Позначимо вектори параметрів потоків через Yi: 
 
Величини s та C нам відомі перед розрахунком, тому для зручності не 
будемо їх включати в Yi. Для проведення розрахунку розірвемо потоки 2 та 
4. Тому в якості векторів розкладу Z1 та Z2 слід прийняти вектори Y2 та Y4, 
Z1=Y2, Z2= Y4. 
Послідовність розрахунку елементів ХТС буде: 2, 3, 4, 1. Відповідно 
до (2.25) математичні моделі елементів ХТС (2.32 - 2.35) перепишемо в 
такому вигляді: 
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 регенератор: 
 
холодильник: 
 
 
абсорбер: 
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Так як замість розкладу вибранні вектори Y2 таY4 (Z1 та Z2), то ми 
можемо написати: 
 
90191079709279729179719
9019107972279717697
901910722711797
9079791092291199
20121072702272722172712
2007272272711727121
200722711727121
20727121022221122
70878067607267627167617
7087806762267611676
708780622611676
70878676072271177
501010,5035305235325135315
501010,503532235311353
501010,50322311353
501010,5353052251155
401010,4034304234324134314
401010,403432234311343
401010,40322311343
401010,4343042241144
;;
)(
;;
)(
;;
)(
;;
)(
;;
)(
XYAZAZCACCAC
XYAZAZCAZCA
XYAZZCZCA
XYAYAZZCZCY
XYAZAZCACCAC
XZAZCAZCAYA
XZZCZCAYA
XYAYAZZCZCY
XYAZAZCACCAC
XYAZAZCAZCA
XYAZZCZCA
XYAYAZZCZCY
XYAZAZCACCAC
XYAZAZCAZCA
XYAZZCZCA
XYAYAZZCZCY
XYAZAZCACCAC
XYAZAZCAZCA
XYAZZCZCA
XYAYAZZCZCY
++===
++++=
=++++=
=++=++=
++===
++++=
=++++=
=++=++=
++===
++++=
=++++=
=++=++=
++===
++++=
=++++=
=++=++=
++===
++++=
=++++=
=++=++=
300334233213
30434232032231133
600664266216
60464262062261166
042414
21042241144
022212
21022221122
1
0
;;
;
;;
;
0;;0
;00
0;0;
;00
2,1;4,2;
XZACAC
XYAYAZZCZCY
XZACAC
XYAYAZZCZCY
ZECC
EZZZZCZCY
ZCEC
ZEZZZCZCY
jiiZZCY
t
j
jjii
===
++=++=
===
++=++=
===
++⋅=++=
===
+⋅+=++=
==+=∑
=
(2.36) 
 
 
(2.37) 
 
 
(2.38) 
 
 
(2.39) 
 
 
(2.40) 
 
 
(2.41) 
 
 
 
 
(2.42) 
 
 
 
 
 
 
(2.43) 
 
 
 
 
 
(2.44) 
 
 
 
 
 
(2.45) 
 
 
 
 
 51 
Таким чином, розглянувши в послідовності розрахунку  всіх апаратів, 
ми визначаємо всі матриці розкладу [С] та вектори [Z]. Параметри потоків 
2 та 4 до і після розриву повинні бути однакові, тому для цього беремо 
вирази (2.37), (2.38), (2.40), (2.44) і складаємо систему рівнянь: 
 
або 
 
 
Внаслідок вирішення системи лінійних рівнянь (2.46а) отримуємо 
значення параметрів векторів Z1 та Z2, а потім по формулах (2.39) – (2.45) 
знаходимо параметри стану всіх інших потоків. 
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 Контрольні запитання до розділу 2 
1. Сформулювати основну задачу розрахунку матеріальних та 
теплових балансів (МТБ) ХТС. 
2. Розкрити суть інтегральних методів розрахунку ХТС. 
3. У чому полягає декомпозиційний підхід до розрахунку ХТС? 
4. Порівняння інтегральних та декомпозиційних підходів до 
розрахунку ХТС. 
5. Які можливі варіанти формулювання задачі розрахунку 
параметрів стану технологічних потоків ХТС? 
6. В чому полягає розрахунок параметрів стану розімкненої 
схеми? 
7. Чим визначається параметричність потоків ХТС? 
8. Описати спосіб побудови еквівалентних матриць перетворення 
на прикладі реальної ХТС. 
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3. АНАЛІЗ СТРУКТУРИ ХІМІКО-ТЕХНОЛОГІЧНИХ СИСТЕМ 
 
 
Перед розрахунком ХТС декомпозиційними методами необхідно 
розв’язати такі задачі: 
− визначити наявність в ХТС груп апаратів, які розраховуються 
разом (комплексів), та виділити ці комплекси; 
− визначити попередню послідовність розрахунку комплексів та 
апаратів, які не входять в комплекси; 
− для кожного комплексу визначити оптимальну множину 
розірваних потоків та послідовність розрахунку комплексу; 
− визначити кінцеву послідовність розрахунку всієї ХТС. 
Цей перелік операцій об’єднують в задачу аналізу структури ХТС. 
 
3.1. Зображення структур хіміко-технологічних систем в вигляді 
графів та таблиць 
 
Структуру ХТС звичайно розглядають в термінах теорії графів: ХТС 
зображують у вигляді орієнтованого графа, вершини якого відповідають 
апаратам, а дуги - потокам (рис.3.1). Послідовність зчеплених дуг, яка 
дозволяє пройти із однієї вершини в іншу, називають шляхом. Так, в графі 
шляхом буде послідовність дуг (1, 2), (2, 3), (3, 4), (4, 3). Шлях можна 
також позначати послідовністю вершин, яка іх утримує, наприклад, 1, 2, 3, 
4, 3 або 1, 2, 3, 4, 2.  
Шлях, початкова вершина якого співпадає з кінцевою, причому кожна 
вершина, за винятком початкової, проходиться тільки один раз, 
називається контуром. В розглянутому графі можна виділити такі контури: 
(2, 3, 4, 2), (3, 4, 3), (6, 7, 6).  
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Комплексом називається частина графа, вершини якого мають такі 
властивості: 
− кожна із вершин та дуг комплексу входить в один із контурів 
графа; 
− якщо вершина і входить в комплекс, то в цей комплекс входять 
також всі вершини, що входять в контуру, які містять вершину і. 
Наприклад, в графі на рис. 3.1 сукупності вершин 2, 3, 4, та 6, 7 
являють собою комплекси, оскільки всі вершини мають вказані дві 
властивості. Проте сукупність вершин 1, 2, 3, 4, 5 не є комплексом, тому 
що вершини 1 та 5 не входять не в один із контурів.  
Можна також дати таке визначення комплексу: комплексом графа T 
{X, Q} будемо називати такий граф T1 {X1, Q1} у якого X1 ⊂ X, Q1 ⊂ Q, 
причому:  
− для будь-яких вершин xi, xj ∈ X1 існує шлях із xi в xj та із xj в xi; 
− для будь-яких вершин xi ∈ X1 та xj ∉ X1 не існує одночасно 
шляхів із xi в xj та із xj в xi;  
− дуга належить Q1 в том випадку, якщо обидві вершини, які 
з’єднуються нею, належать X1. 
Розглянемо окрему вершину xi. Дуги, які в неї входять, називаються 
вхідними, а ті, які виходять із xi – вихідними. Вершину xi будемо називати 
роз’єднувальною, якщо вона має більш ніж одну вихідну дугу (наприклад, 
такою є вершина 1). Вершину xi будемо називати об’єднувальною, якщо 
вона має більш ніж одну вхідну дугу. Вершину xj називають позитивно-
інцидентною (п.-і.) вершині xi, якщо існує дуга (xi, xj). Вершину xi 
називають негативно-інцидентною (н.-і.) вершині xj, якщо існує дуга (xi, xj).  
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На рис.3.1 вершини 3 та 5 позитивно-інцидентні вершині 4, тому що 
існують дуги 4-5 та 4-3, вершина 1 негативно-інцидентна вершинам 2 та 5, 
тому що існують дуги 1-2 та 1-5. 
 
 
 
 
Рис. 3.1. Орієнтований граф 
 
Інформація, яка міститься в графі, може бути подана у вигляді різних 
матриць. Зв’язок графа та матриці має важливе значення, тому що 
дозволяє перекласти графічну інформацію (структурні особливості 
системи) на мову чисел, які фігурують в математичних рівняннях. При 
вирішенні різних задач структурного аналізу використовуються різні 
зображення  одного і того ж графа. 
Матриця суміжності - це таблиця, в якій число строчок та стовпчиків 
дорівнює числу вершин графа. Якщо в початковому графі є дуга із і-ї 
вершини в j-у, тоді елемент aij матриці суміжності дорівнює 1, в 
протилежному випадку – 0. Для графа на рис. 3.1 матриця суміжності [A] 
має вигляд: 
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Іноді цю таблицю доповнюють нульовим стовпчиком та нульовою 
строчкою, розуміючи під нульовою вершиною зовнішнє середовище: 
Список суміжності – це матриця розміру m × 2, де m – число дуг в 
графі. В i-й строчці в першому стовпчику вказується номер вершини, із 
якої виходить i-а дуга, а в другому стовпчику – номер вершини, в яку i-а 
дуга входить. Список суміжності [S] для графа (рис.3.1) може бути 
записаний так: 
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Іноді зручно представляти список суміжності у вигляді двох матриць - 
стовпчиків [NBE] та [NBA], де NBE та NBA – перший та другий стовпчики 
списку суміжності. 
А- та B - Таблиці зв’язків містять число строчок, яке дорівнює числу 
вершин графа. В i-й строчці A-таблиці записують номери вершин, п.-і. 
вершині i ; в j-й строчці B-таблиці – номери вершин, н.-і. вершині j : 
 
                 
             
 
Модифікаціями A- та B- таблиць зв’язків є NA- та NE- таблиці. В 
таблиці NA (аналог A- таблиці) в і-й строчці містяться номери дуг, які 
виходять із i-ї вершини, а в NE (аналог B- таблиці) в j-й строчці стоять 
номери дуг, які входять в j-у вершину графа. A-, B-, NA- та NE- таблиці 
іноді доповнюють нульовими стовпчиком, в якому вказують число дуг, 
інцидентних даній вершині: 
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 3.2. Алгоритми виділення комплексів 
 
Існує велика кількість алгоритмів виділення комплексів на графі. 
Розглянемо методи виділення комплексів на основі аналізу матриці 
суміжності. 
Виділення комплексів базується на такі властивості матриці 
суміжності: якщо її послідовно зводити до ступеню 2, 3, ..., n, то елемент  
aij ≠ 0 n-го степеню матриці суміжності показує зв’язок і-ї та j-ї вершин 
через n дуг. Тому, у випадку існування контуру, який охоплює n вершин, 
діагональні елементи матриці суміжності не дорівнюють нулю. Оскільки 
треба визначити, дорівнює нулю чи ні елемент aij, тому при визначенні 
ступенів матриці суміжності використаємо логічні операції: 
«і» (^), «або» (∨), «ні» (¬): 
 
 
 
Побудуємо послідовний ряд матриць [A]1, [A]2, [A]3, [A]4 для графа, 
який зображений на рис.3.2 а: 
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    а      б 
 
 
а - вихідний граф; б - переорієнтований граф 
Рис. 3.2. До алгоритму виділення комплексів 
 
 
Якщо тепер логічно скласти всі матриці [A]s від S = 1 до S = n то ми 
одержимо матрицю шляхів [CN]. 
Елемент Cij ≠ 0 n - го степеню матриці [CN] вказує на наявність зв’язку 
між i- та j-ю вершинами графа через число дуг, які не перевищують n. 
Очевидно, що при підвищенні n на відповідному кроці матриця [CN] 
починає повторюватись, причому n ≤ Nb, де Nb – число вершин графа: 
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 Замінимо напрямок всіх дуг на зворотні. При цьому комплекс не міняє 
свій склад, тому що прямі зв’язки стають зворотними, а зворотні - 
прямими. Для визначення всіх можливих шляхів між двома вершинами в 
переорієнтованому графі (рис.3.2 б) досить транспонувати матрицю [CN].  
 
Якщо Cij = Cji = 1, то вершини i та j входять в один комплекс. 
Побудуємо нову матрицю [D]:  
 
 
Для графа, який зображений на рис.3.2, отримуємо очевидний 
висновок: граф містить один комплекс, який включає вершини 2 та 3. Для 
обчислення на ЕОМ потрібно п’ять квадратних матриць порядку, Nb тобто 
5Nb2 комірок пам’яті. Кожне зведення до степені вимагає ∼Nb3 логічних 
операцій складання та множення. Максимальне число зведень до ступеню 
матриці суміжності дорівнює Nb. Таким чином, витрати машинного часу 
пропорційні четвертому степеню від загального числа вершин. Об’єм 
пам’яті може бути скорочений до об’єму, який займає початкова матриця 
суміжності за рахунок наступного способу побудови матриці шляхів. 
Формування матриці [CN] починають з перегляду першого стовпчику 
та продовжують до останнього. Нехай при перегляді j-го стовпчику в i-й 
строчці стоїть одиниця (є шлях із i-ї в j-у вершину). Тому до і-ї строчки 
добавляють j-у строчку (до шляху із і в j добавляють всі сформовані шляхи 
jiijij ccd ∧=
[ ]












=
0000
0110
0110
0000
D
 61 
із j-ї вершини). При такому способі побудови матриці шляхів не 
нарощують один шлях із і-ї вершини, а вибравши який-небудь шлях, 
дивляться, для якого іншого шляху він являється продовженням. Далі 
отриману матрицю шляхів перетворюють: cij = cji = cij ∧ cji.. 
Для графа, який зображений на рис.3.1, матриця [CN] до і після 
перетворення має такий вигляд: 
 
 
Для наочності в матрицях відсутні нулі. 
 
Після перетворення матриці [CN] досліджують її головну діагональ. 
Перший не нульовий елемент, який зустрівся, показує на початок строчки, 
яка містить відомості про всі елементи комплексу. Нехай номер цієї 
строчки - k. Всі інші елементи головної діагоналі, які дорівнюють одиниці, 
прирівнюються нулю, якщо cii = cki (i = 1, 2, ..., n): 
 
7
6
5
4
3
2
1
7654321






















11
11
11
111111
111111
111111
111111
7
6
5
4
3
2
1
7654321






















11
11
111
111
111
7
6
5
4
3
2
1
7654321






















1
11
1
11
111
до перетворення після 
 
 62 
Пунктиром виділено вершини, які входять в один комплекс.  
Тому число одиниць на головній діагоналі вказує на число 
комплексів, а не нульові елементи строчок, у яких cii = 1 – елементи цих 
комплексів. 
Після виділення комплексів визначають попередню послідовність 
розрахунку ХТС. Сукупність вершин, які входять в комплекс, об’єднують 
в одну нову вершину, внаслідок чого маємо граф, який не має контурів 
(рис.3.3). Такий граф відповідає розімкненій ХТС. Для цього операції 
визначення попередньої послідовності розрахунку ХТС та послідовності 
розрахунку апаратів, які входять в комплекс, мають один і той же 
алгоритм. 
 
Рис. 3.3. Об’єднані вершини, які входять до комплексів графа (з рис. 3.1.), 
до нових вершин (К1) та (К2) 
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3.3. Визначення послідовності розрахунку розімкнених хіміко-
технологічних систем 
 
Кожний елемент, який входить в схему, може бути розрахований 
тільки тоді, коли відомі параметри всіх його вхідних потоків, тобто 
розраховані всі елементи, звідки подаються потоки в даний елемент. Тому 
обчислювальна послідовність розімкненої схеми (ОПРС) повинна мати 
таку властивість: якщо в ОПРС на і-му місці стоїть номер якогось апарату 
ni , то номери всіх апаратів, потоки із яких поступають в апарат ni, повинні 
в цій послідовності стояти раніше ni. 
Метод визначення ОПРС за допомогою матриці суміжності  
оснований на такій властивості цієї матриці: якщо в і-у вершину графа не 
входить ні одна дуга із других вершин, то і-й стовпчик матриці суміжності 
має тільки нульові елементи. Отож, і-а вершина є вхідною і повинна 
знаходитись в ОПРС на першому місці. Для графа (рис.3.4) матриця 
суміжності має вигляд: 
 
В початковій матриці нульові елементи містить перший стовпчик. 
Включимо вершину 1 в обчислювальну послідовність. Оскільки вершину 1 
ми виключили з розгляду, то нас більше не цікавить її зв’язок з іншими 
вершинами. Тому із матриці можна викреслити 1-й стовпчик та 1-у 
строчку. Потім знову знаходимо вхідні вершини графа, включаємо їх в 
упорядковану послідовність (УП) і т.д. 
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Нижче подано послідовно перетворення початкової матриці: 
   
 
Рис. 3.4. Граф, який відповідає розімкненій ХТС 
 
 
Маємо УП: {1,2,4,6,3,5,7} 
 
3.4. Визначення оптимальної множини розірваних дуг 
 
Ця задача вирішується в два етапи. На першому визначають всі 
контури, які входять в комплекс, а на другому – знаходять дуги, розрив 
яких дозволяє розірвати всі контури. При цьому сумарна параметричність 
розірваних дуг повинна бути мінімальною. 
Один із способів виділення всіх контурів полягає у побудові 
прадерева комплекса. Прадеревом комплексу з коренем К є таке 
зображення всіх шляхів, які існують в комплексі, коли в кожну вершину, 
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відмінну  від К, входить тільки одна дуга. В вершину К прадерева жодна 
дуга не входить. Побудову кожного шляху продовжують до тих пір, поки 
на ньому не зустрінуться вершини, які повторюються. В цьому випадку 
побудова відповідного шляху закінчується, останню вершину називають 
висячою вершиною прадерева. Кожна висяча вершина належить контуру. 
Приклад побудови прадерева комплексу наведений на рис.3.5.  
 
 
 
Рис. 3. 5. Приклад побудови прадерева комплексу 
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 За допомогою прадерева комплексу можна виділити такі контури: 
 
1. 1 – 2 – 3 – 9 – 1 
2. 5 – 6 – 5 
3. 6 – 7 – 6 
4. 2 – 3 – 4 – 5 – 6 – 8 – 2 
5. 3 – 4 – 5 – 3 
6. 6 – 7 – 6 
7. 2 – 3 – 4 – 6 – 8 – 2 
8. 3 – 4 – 6 – 5 – 3 
9. 6 – 5 – 6 
 
Різні висячі вершини прадерева можуть належати одному і тому ж 
контуру, тому загальне число висячих вершин прадерева більше числа 
контурів. Всі однакові контури, крім одного, викреслюють із списку.  
Тому список контурів буде мати такий вигляд: 
 
Список контурів, записаний           Список контурів, записаний 
            по вершинах                                       по дугах 
 
 
 
 
 
 
Виділяючи контури, недоцільно зберігати в пам’яті ЕОМ все 
прадерево графа - для цього потрібно великий об’єм пам’яті. Звичайно в 
1. 1-2-3-9-1 
2. 5-6-5 
3. 6-7-6 
4. 2-3-4-5-3-6-8-2 
5. 3-4-5-3 
6. 2-3-4-6-8-2 
7. 3-4-6-5-3 
1. 1-2-3-4 
2. 8-9 
3. 11-12 
4. 2-5-7-8-13-14 
5. 5-7-10 
6. 2-5-6-13-14 
7. 5-6-9-10 
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пам’яті зберігають тільки основний стовбур дерева з наміченими 
відгалуженнями. 
Розглянемо тепер розв’язок другої задачі - пошук оптимально-
розірваної множини дуг. Для вирішення цієї задачі будується матриця 
контурів, елементи Кіj (j – номер дуги, і – номер контура) якої 
визначаються за правилом: 
Кіj = 1, якщо дуга входить в контур і; Кіj = 0 – в протилежному 
випадку. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Визначимо тепер контурну степінь дуги, f: вона дорівнює числу 
контурів, в які входить дана дуга. Чим більше контурна степінь дуги, тим 
більше розімкнено контурів при її розриві. Якщо fi = fj , причому і- та j-а 
дуги входять в одні і ті ж контури, то краще розірвати дугу з меншою 
параметричністю π. Параметричність дуги характеризує число зв’язаних з 
нею параметрів. У нашому прикладі параметричності вибрані умовно. 
Максимальне значення f має 5-та дуга. Розрив цієї дуги приведе до 
зменшення числа контурів в комплексі (контури 4, 5, 6, 7 стануть 
розімкненими). Із матриці контурів викреслюємо ці контури та знову 
перераховуємо контурні степені дуг, які залишилися: 
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Тепер максимальне значення f = 1, але найменшу параметричність має 
друга дуга, тому її треба віднести до оптимально-розірваної множини дуг 
та виключити перший контур. Цей процес продовжують до тих пір, поки 
не залишиться не викреслених із матриці контурів: 
fi = 0 (i = 1, 2, ..., 14 ). 
У нашому випадку всі контури можуть бути розімкнені після розриву 
2, 5, 9 і 11 дуг. Після знаходження оптимальної множини розімкнених дуг 
визначають послідовність розрахунку комплексу (див. розд. 3.3). 
Отриману послідовність підставляємо в попередню послідовність. 
Наприклад, для графа, зображеного на рис.3.1 та 3.3, маємо: 
Попередня послідовність розрахунку ХТС: 
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Остаточна послідовність розрахунку ХТС при умові розриву 5 і 11 
потоків. 
 
 
 
Контрольні запитання до розділу 3 
1. Які головні складові складають задачу аналізу структури ХТС? 
2. Дати визначення шляху та контуру в графі? 
3. Що називається комплексом у графі? 
4. Дати визначення матриці суміжності. 
5. Що таке список суміжності та його відмінність від матриці 
суміжності. 
6. Алгоритм визначення комплексів у графі. 
7. Як визначається обчислювальна послідовність розімкненої 
схеми? 
8. В чому полягає спосіб виділення всіх контурів із використанням 
прадерева комплексу? 
9. Як виконується пошук оптимальної множини розриваючих дуг? 
10. Що таке контурна степінь дуги? 
11. Як визначається обчислювальна послідовність розімкненої 
схеми? 
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4. МОДЕЛЮЮЧІ ПРОГРАМИ ДЛЯ РОЗРАХУНКУ ХІМІКО-
ТЕХНОЛОГІЧНИХ КОМПЛЕКСІВ 
 
 
4.1. Розвиток та основні принципи комп'ютерного моделювання 
хіміко-технологічних систем 
 
Перший етап комп'ютерного моделювання ХТС почався з 
переведення розрахунку матеріальних і теплових балансів ХТС із ручного 
на комп'ютерне, ознаменувався появою першої моделюючої системи в 
1958 р. Flexible Flowsheet.  
Протягом 60-70-х рр. було створено кілька десятків універсальних 
моделюючих програм (УМП): Flexible Flowsheet,  Cheops,  Chevron,  
SreedUp, Macsim, Network67,  Chess,  Pacer 245, Flowtran, Flowpack,  
Process  та ін.  
У Радянському Союзі було розроблено кілька моделюючих програм: 
РСС і РОСС, АСТР і БАСТР  (ДІАП), НЕФТЕХИМ (ВНИПИНЕФТЬ) та ін.  
Була вироблена загальна концепція універсальної моделюючої 
програми (УМП) для моделювання ХТС, що складається з 4 складових: 
1. Організуючої програми. 
2. Бібліотеки модулів для розрахунку хіміко-технологічних апаратів. 
3. Банка фізико-хімічних властивостей. 
4. Бібліотеки математичних модулів. 
Дійсний розквіт комп'ютерного моделювання почався з появою 
персональних комп'ютерів. До цього часу в результаті тривалого процесу 
із загального числа виділилися чотири УМП, які зайняли лідируюче 
положення у світі:  
− Aspen Plus,  
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− Hysys,  
− ChemCad, 
− Pro/II.  
Ці УМП мають великі бібліотеки технологічних модулів, банки 
фізико-хімічних властивостей і обладнані зручним для користувача 
інтерфейсом. Їх широко використовують при проектуванні нових ХТС і 
при реконструкції діючих. 
Зараз більшість організацій та підприємств в Україні, Росії та країнах 
СНД, а також навчальні інститути використовують для розрахунків у 
якості УМП одну із програм Aspen Plus, Hysys, ChemCad або Pro/II.  
У цілому у світовій практиці за 60 – 80 роки був накопичений 
величезний досвід використання УМП для розрахунку стаціонарних (а 
також, у меншій степені, і динамічних) режимів ХТС, що розвіяв всі 
сумніви в ефективності такого використання.  
Основними компонентами ПП для моделювання хіміко-технологічних 
процесів є: 
− стаціонарні моделі основних операцій, 
− термодинамічні моделі,  
− банки даних,  
− інтерфейс для зв'язку з іншими програмами,  
− банки даних властивостей речовин (наприклад, банк даних 
DECHEMA),  
− засоби обробки тексту,  
− електронні таблиці,  
− фрагменти CAD.  
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Програмні продукти мають свої загальні й відмінні риси. Але 
основний спектр їхніх можливостей в значній степені збігається. В усіх 
УМП в процесі моделювання виконуються наступні основні кроки: 
− побудова ХТС – визначення апаратів та з’єднуючих потоків; 
− визначення речовин; 
− специфікація термодинамічних моделей розрахунку та дані 
речовин; 
− визначення вхідних потоків; 
− специфікації для основних операцій і цільових продуктів; 
− безпосереднє моделювання процесу; 
− контроль і перевірка результатів. 
Розглянемо роботу універсальної моделюючої програми на прикладі 
найвідоміших програм-симуляторів. 
 
 
4.2. Програма-симулятор Aspen Plus 
 
Aspen Plus є самою потужною та найдорожчою програмою. Це 
означає, що Aspen Plus може моделювати хімічні, нафтові, біохімічні 
процеси, термодинамічні фазові рівноваги, циклічні процеси і роботу 
теплових електростанцій. Програма містить безліч моделей для операцій 
розподілу, теплообмінних процесів, хімічних реакторів, насосів, 
компресорів і т.п. Програмне забезпечення містить великі банки даних з 
термодинамічними даними, такими як, наприклад, бази даних для речовин, 
фазових рівноваг більш, ніж 4000 речовин.  
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Система дозволяє моделювати процеси, аналізувати отримані 
результати, і в такий спосіб розробляти промислові технології, що 
забезпечують оптимальну продуктивність і рентабельність. 
Можливості моделювання процесів у Aspen Plus дозволяє 
прогнозувати поведінку технологічного процесу, використовуючи 
фундаментальні закономірності, такі як взаємодія маси й енергії, закони 
рівноваги фаз і кінетику реакцій. За допомогою надійних термодинамічних 
даних, відтворення реальних умов роботи й точних моделей устаткування 
в Aspen Plus можна моделювати фактичний стан будь-якої хіміко-
технологічної установки. 
В Aspen Plus використовується декомпозиційний (модульний) підхід 
до моделювання та моделювання з урахуванням структури рівнянь. 
Можлива умовна оптимізація (у тому числі й з економічним критерієм) 
усього процесу із застосуванням відповідних алгоритмів рішення. Для 
рішення використовуються ефективні, збіжні алгоритми рішення. 
Для моделювання необхідно задати всі речовини, що беруть участь у 
процесі. Введення даних може відбуватися як після набору хімічної 
формули, так і після завдання імені компонента. Тут же вказується модель 
для термодинамічних розрахунків. Важливою термодинамічною 
величиною, з якою розраховуються моделі є: коефіцієнти поділу 
(активність, фугитивність), ентальпія, ентропія, вільна енергія Гібса. 
Ці величини фазної рівноваги розраховуються за допомогою 
наступних моделей: ідеальні, Wilson, NRTL, UNIQUAC. У ранніх фазах 
при відсутності точних даних рівноваги використовують також груповий 
метод UNIFAC. 
Потрібно також специфікувати вхідні потоки. При складних 
технологічних схемах доцільно часто також визначати потік як 
наближення для ітерації. 
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Для кожного потоку вказуються параметри термодинамічного стану 
тиск і температура (або тиск і співвідношення фаз, або температуру й 
співвідношення фаз); склад і кількість. 
Дані й моделі теплофізичних властивостей мають ключове значення 
для одержання достовірних результатів. Aspen Plus дозволяє використання 
даних і моделей фізичних властивостей, наявних у додатку Aspen 
Properties™.  
Наявні характеристики Aspen Properties включають: 
− покомпонентні бази даних і прикладні бази даних; 
− система оцінки властивостей; 
− бази даних; 
− система аналізу даних випробування; 
− система експертизи електролітів; 
− доступ до бази даних теплофізичних властивостей DECHEMA 
DETHERM™ через Інтернет. 
Використання Plot Wizard (майстра створення графіків) забезпечує 
можливість візуалізації результатів моделювання, наприклад, графіки 
складних кривих, гідравлічного навантаження для оптимального дизайну 
колони. Крім того, Plot Wizard підтримує графічне представлення системи 
аналізу даних, а також загальних графіків по координатах X, Y для будь-
яких векторних даних. 
Аналіз моделей в Aspen Plus включає в себе: 
− аналіз збіжності - для автоматичного аналізу й розрахунку 
оптимального розриву потоків, методу конвергенції потоків і 
послідовність рішень для великих технологічних процесів з 
рециркуляцією потоків і інформації; 
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− аналіз чутливості - для створення таблиць і графіків, що 
відображають відмінність продуктивності технологічного процесу 
залежно від змін, що вносяться до відповідних специфікацій 
устаткування і умови роботи; 
− запуск декількох варіантів симуляції з різними заданими 
значеннями з метою проведення подальшого порівняльного аналізу; 
− розрахунок специфікацій - для автоматичного обчислення 
умов роботи або параметрів роботи устаткування з метою досягнення 
спеціальних задач відносно продуктивності; 
− забезпечення відповідності моделі технологічного процесу й 
даних реальної установки для одержання точного перевіреного 
уявлення про роботу реальної установки; 
− оптимізація – сприяє визначенню умов роботи установки, що 
забезпечують максимальне збільшення продуктивності кожної 
вказаної цільової функції, включаючи вихід процесу, енерговитрати, 
чистоту потоку й економіку процесу. 
 
4.2.1. Інтерфейс Aspen Plus 
Aspen Plus має інтерфейс Microsoft® Windows®. Даний інтерфейс 
містить технологічну схему процесу (PFD), призначену для графічного 
відображення технологічного процесу, вікно Data Browser (вікно даних), 
призначене для введення даних, кнопку Next (далі) для переміщення по 
вікну даних для введення вхідних даних і різних панелей інструментів, 
кнопкам і «гарячим» клавішам. Користувальницький інтерфейс містить 
майстер створення графіків за результатами моделювання й забезпечує 
підтримку характеристик OLE Microsoft®, таких функцій як «копіювати / 
вставити / зв'язати» і OLE-Автоматизації. 
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Aspen Plus містить дані, властивості, моделі роботи установок, 
настроювання за замовчуванням, звіти й інші характеристики. 
Найголовніші з них: 
− Flowsheet (Технологічна схема) – головне вікно в Aspen Plus 
для моделювання процесів; 
− Set-up windows (Вікна настройок) – сторінки вводу даних 
моделі; 
− Blocks (Блоки) – значки, що використовуються в технологічній 
схемі, що моделює хіміко-інженерне обладнання; 
− PFD (Технологічна схема процесу) – подібна до технологічна 
схеми (Flowsheet), але є можливість додавати до схеми текст, таблиці 
та позначення; 
− Next button (Кнопка «Далі») – використовується для переходу 
між вікнами налаштунків. 
 
Головне вікно Aspen Plus 
Головне вікно Aspen Plus (рис. 4.1) включає: 
− рядок заголовку вікна – горизонтальна смужка у верхній 
частині вікна з назвою діалогового вікна та оброблюваного файлу; 
− рядок головного меню – горизонтальна смужка, що 
розташована під рядком заголовку та містить елементи вибору 
(пункти меню), доступні в активному додатку; 
− панель інструментів – смужка, розташована під головним 
меню, що містить кнопки для найбільш часто використовуваних та 
швидко доступних елементів головного меню; 
− кнопку «Далі» – кнопка виклику експертної системи Aspen 
Plus, яка збирає дані, необхідні для завершення розрахунків; 
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− рядок стану (статусу) – рядок внизу екрана, в якому 
відображається важлива для користувачів інформація; 
− кнопку «режим вибору» – виключає можливість добавляти 
нові об’єкти, а дає змогу працювати вже існуючими в робочому вікні; 
− вікно технологічної схеми (Робоче вікно) – вікно, в якому 
безпосередньо будується схема процесу; 
− бібліотеку моделей – область в нижній частині головного 
вікна, що містить перелік доступних блоків та елементів моделей. 
 
 
Рис. 4.1. Головне вікно програми Aspen Plus 
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Головне меню 
Головне меню містить елементи вибору (пункти меню), доступні в 
активному додатку. Розглянемо лише ті пункти меню, що являються 
унікальними та вирізняють Aspen Plus від інших програм з аналогічним 
інтерфейсом Microsoft® Windows®. 
 
Меню Data (Дані) 
Дане меню містить пункти пов’язані головним чином з вікном даних 
та в більшості повторює всі його елементи. Представимо опис призначення 
пунктів даного меню (рис. 4.2). 
 
 
Рис. 4.2 – Меню Data 
 
− Setup – налаштування типу запуску, класу потоку, одиниць 
вимірювань, опцій звіту та ін.; 
− Components – ввід компонентів з бази даних, псевдо 
компонентів, атрибутів компонентів та ін.; 
− Properties – зазначення властивостей методів та моделей, 
молекулярної структури та ін; 
 79 
− Streams – вказівка вхідних даних потоків та відображення 
результатів; 
− Blocks – зазначення вхідних даних та специфікації блоків та 
відображення результатів; 
− Reactions – реакції: 
o Chemistry – визначення хімічних реакцій для задач 
електролітів; 
o Reactions – ввід реакцій; 
− Convergence – конвергенція: 
o Conv Options – вказівка параметрів та методів для блоків 
конвергенції; 
o EO Conv Options – вказівка параметрів для рішень 
орієнтованих на рівняннях; 
o Tear – розрив потоку, який знаходиться в ре циклі. 
o Convergence – визначення блоків конвергенції;  
o Conv Order – вказівка порядку (черги) конвергенції 
блоків; 
o Sequence – визначення часткової чи повної послідовності 
розрахунку всієї схеми; 
− Flowsheeting Options – опції схеми: 
o Design Spec – розробка специфікації на модель; 
o Calculator – командний рядок Фортрану; 
o Transfer – копіювання інформації блоку чи потоку з 
однієї частини схеми до іншої; 
o Stream Library – отримання інформації про потік з 
бібліотеки потоків; 
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o Balance – вирішення відношень масових та енергетичних 
балансів; 
o Measurement – вимірює змінні; 
o Pres Relief – розробка та оцінка систем зі змінним 
тиском; 
o Add Input – введення додаткової інформації, що буде 
додаватися до файлу з вхідними даними; 
− Model Analysis Tools – інструменти аналізу на основі моделі: 
o Sensitivity – дослідження на чутливість результатів 
моделювання до змінних; 
o Optimazation – максимізація чи мінімізація вказаної 
користувачем цільової функції; 
o Constraint – накладання обмежень на задачу оптимізації; 
o Data Fit – підгонка моделі до даних; 
o Case Study – визначення варіантів множини 
технологічних моделей для одиночного запуску; 
− EO Configuration – конфігурація моделей орієнтованих на 
рівняннях: 
o Solve Options – налаштування головного методу рішення 
та опцій; 
o EO Variables – дослідження відкритих змінних та 
атрибутів; 
o EO Input – ініціалізація відкритої змінної; 
o Aliases – визначення альтернативного імені для відкритої 
змінної; 
o Objective – визначення та вказівка цільових функцій для 
режимів узгодження та оптимізації; 
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o Spec Groups – вказівка груп специфікацій, що містять 
відкриті змінні; 
o Connection – зазначення зв’язків між змінними, портами 
та потоками; 
o Ports – вказівка портів, що містять відкриті змінні; 
o EO Options – опції ЕО;  
o Local Scripts – написання локальних скриптів по 
відношенню до ієрархії; 
o Global Scripts – написання глобальних скриптів по 
відношенню до установки; 
o Script Methods – визначення скриптів для різних методів; 
o EO Sensivity – зазначення змінних для проведення 
дослідів на чутливість; 
− Results Summary – звіт результатів: 
o Run Status – відображає інформацію про стан запуску та 
наявність помилок; 
o Streams – звіт результатів для потоків; 
o Convergenc – звітність з розробки специфікації на модель 
та статус потоків конвергенції; 
− Expand – розкриття ієрархії блоку; 
− Input... – відображення форми вводу даних для даного 
елементу; 
− Results... – відображення форми з отриманими результатами 
для даного елементу моделі; 
− Connected Stream Results... – відображення форми з 
представленими вхідним та вихідними результатами для обраного 
блоку; 
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− Data Browser... – відображення вікна перегляду даних. 
 
Меню Tools (Інструменти) 
Пункти меню Tools (рис. 4.3) призначені головним чином для 
графічного відображення результатів моделювання. Наведемо опис 
можливостей пунктів даного меню. 
 
Рис. 4.3. Меню Tools 
 
− Analysis – аналіз: 
o Property – властивості: 
 Pure... – побудова та відображення таблиць 
та графіків властивостей чистих компонентів; 
 Binary... – генерація бінарних діаграм Т/ху, 
Р/ху та енергії Гібса змішуючи графіки та таблиці; 
 Residue... – генерація остаточних кривих; 
o Stream... – потік: 
 Point... – розрахунок термодинамічних та 
транспортних властивостей вибраного потоку; 
 Component flow... – відображення витрат 
компонентів обраного потоку; 
 Composition... – состав потоку; 
 Petroleum... – нафта; 
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 Dist-Curve – дистиляційна крива; 
 Bubble/Dew... – графік температури кипіння 
та точки роси; 
 PV Curve... – графік в координатах тиск-
витрати; 
 TV Curve... – графік в координатах 
температура-витрати; 
 PT-Envelope... – фазні криві в координатах 
тиск-температура; 
o Hcurve... – вставка кривих нагрівання та охолодження; 
o Sensitivity... – дослідження впливу на остаточний 
результат варіювання значень змінних; 
o Data-Fit... – підгонка моделі до даних; 
o Pressure Cheker – виконує аналіз витрат куруючи тиском; 
− Retrieve Parameter Results... – отримання повних результатів 
параметрів; 
− Aspen Split – розділення: 
o Azeotrope Search... – пошук азеотропів; 
o Ternary Maps... – трійчасті карти; 
− Icon Editor... – створення та зміна піктограм блоків моделей; 
− Variable Explorer... – провідник змінних; 
− Next – відображає наступну необхідну для заповнення форму; 
− Options – опції та на лаштунки Aspen Plus. 
 
 
Меню Run (Запуск) 
Пункти меню Run (рис. 4.4) використовуються для запуску процесу 
моделювання. Опишемо можливості пунктів даного меню. 
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Рис. 4.4. Меню Run 
 
− Settings – настройка параметрів запуску; 
− Run – запуск процесу розрахунків; 
− Step – перехід до наступного в послідовності блоку; 
− Reinitialize... – очистка отриманих результатів ти ініціалізація 
розрахунку; 
− Stop Points... – назначає чи видаляє точки зупину в процесі 
моделювання; 
− Move To... – обирає наступний блок для проведення розрахунків; 
− Chek Results – відображає форму з сумарними результатами; 
− Load Results – обновити поточні результати; 
− Reconcile All – копіювання отриманих результатів для потоків та 
блоків в їх форми з вхідними даними; 
− Reconcile All Streams – копіювання отриманих результатів для 
потоків в форми з вхідними даними; 
− Connect to Engine... – підключитися до комп’ютеру, на якому будуть 
проводитися розрахунки. 
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Меню Flowsheet (Технологічна схема) 
Пункти меню Flowsheet (рис. 4.5) використовуються при створенні 
технологічної схеми процесу. Опишемо можливості пунктів даного меню. 
 
 
Рис. 4.5 Меню Flowsheet 
 
− Flowsheet Sections – відображає діалогове вікно по роботі з секціями 
технологічної схеми; 
− Change Section – переміщує обрані блоки до іншої секції 
технологічної схеми чи до нової секції; 
− Change Stream Class – змінює клас потоку для обраного елементу; 
− Reconnect Sources – пере з’єднати джерело потоку (звідки виходить) 
з іншим портом чи блоком; 
− Reconnect Destinations – пере з’єднати адресат потоку (куди входить) 
до іншого порту чи блоку; 
− Exchange Icons – замінити піктограму блоку моделі на наявний 
інший; 
− Align Blocks – вирівнює два блоки з’єднані  потоками на один рівень; 
− Reroute Streams – автоматично вирівнює потоки на рівень блоків без 
з’єднання;  
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− Hide – сховати: 
o ID – ховає чи показує ID ідентифікаційне ім’я обраного 
елементу моделі – потоку чи блоку;  
o Global Data – приховує дані блоку чи потоку на 
глобальному рівні; 
o Annotation – ховає нотатки до обраного потоку чи блоку; 
− Unplace Blocks – тимчасово убирає обраний блок з схеми без його 
видалення та можливістю повернення до схеми без втрати зв’язків 
потоками з іншими блоками; 
− Group – дозволяє згрупувати обрані об’єкти; 
− Find Object... – визначає місце знаходження вказаного в діалоговому 
вікні потоку чи блоку. 
 
Меню Library (Бібліотека) 
Пункти меню Library (рис. 4.6) використовуються при роботі з 
бібліотекою моделей. Опишемо можливості пунктів даного меню. 
 
 
Рис. 4.6. Меню Library 
 
− Preferences... – вибір доступних бібліотек моделей; 
− Palette Categories... – вибір доступних категорій чи вкладок 
бібліотеки моделей; 
− Add block – додати обраний блок до бібліотеки моделей користувача; 
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− Add Problem - додати задачу до бібліотеки моделей користувача; 
− Built-In – вбудований: 
o View – редактор вбудованої бібліотеки моделей. 
− New... – створення нової бібліотеки моделей користувача; 
− Save Default – збереження поточного виду бібліотеки моделей, 
як стандартного, за умовчанням; 
− Save Icons - збереження поточного вибору піктограм для 
активної бібліотеки моделей. 
 
4.2.2. Панелі інструментів Aspen Plus 
За умовчанням Aspen Plus має панелі інструментів (рис. 4.7): 
− стандартна панель інструментів; 
− перегляд даних (Data Browser); 
− запуск моделі, початок розрахунків; 
− технологічна схема; 
− панель малювання. 
Всі кнопки, що розміщені на панелях інструментів можна знайти в 
пунктах головного меню, тому розглядатися не будуть. При піднесенні до 
них курсору миші з’являється підказка про призначення даної кнопки. 
Розглянемо лише панель інструментів технологічної схеми та панель 
малювання, які не зустрічаються та не повторюються в головному меню. 
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Рис. 4.7. Панелі інструментів Aspen Plus 
 
 
Панель інструментів технологічної схеми 
Дана панель стане корисною в наступних цілях: 
 – градуювання області технологічного вікна шкалою; 
 – відображення сітки у вікні технологічної схеми; 
 – прив’язка до сітки всіх елементів моделі; 
 – повернути відповідно вибраний блок вліво, вправо, на 
180° вертикально, на 180° горизонтально; 
 – перехід до режиму вибору об’єктів. 
 
Панель малювання 
Панель малювання призначена для технічного оформлення 
технологічної схеми з усіма необхідними атрибутами або ж для створення 
графічних приміток. Викликається при натисканні правої кнопки миші в 
пустому місці вікна технологічної схеми та послідуючому виборі з 
спливаючого меню пункту Draw Toolbar. При цьому всі нанесені графічні 
та текстові об’єкти не беруть участь у розрахунках та не впливають на 
процес моделювання. Елементи ж самої панелі стандартні та містять 
класичні за призначенням кнопки, що і для більшості навіть самих простих 
графічних програм.  
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 4.2.3. Бібліотека моделей 
Використовуючи бібліотеку моделей (рис. 4.8) можна вибирати будь-
які з представлених блоків управління моделлю та розмістити значки 
потрібних елементів на технологічну схему. 
 
 
Рис. 4.8. Бібліотека моделей 
 
Моделі технологічних апаратів, що містяться в бібліотеці моделей, 
згруповані по типу в наступні закладки: 
− Mixers/Splitters – змішувачі;  
− Separators – розділювачі;  
− Heat Exchangers – теплообмінники;  
− Columns – колони;  
− Reactors – реактори; 
− Pressure Changers – апарати для зміни тиску;  
− Manipulators – маніпулятори;  
− Solids – тверді речовини;  
− User Models – моделі користувача. 
Окрім блоків в бібліотеці моделей наявний вибір одного з трьох типів 
потоку на відповідній кнопці (рис. 4.9): 
− матеріальний; 
− тепловий; 
− робочий. 
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Рис. 4.9. Типи потоків 
 
Вікно перегляду даних 
Вікно перегляду даних (рис. 4.10) відображає відомості про модель у 
вигляді ієрархічного дерева з можливістю перегляду усіх наявних і 
доступних вхідних величин, вихідних та описаних об’єктів, що необхідні 
для розрахунку моделі. 
Для того щоб відкрити вікно перегляду даних необхідно: 
− натиснути кнопку «Перегляд даних»  на панелі інструментів 
«Перегляд даних»; 
− з меню «Дані» (Data) вибрати пункт «Перегляд даних»; 
− натиснувши клавішу F8 на клавіатурі; 
− подвійним клацанням на будь-якому елементі моделі в 
робочому вікні. 
Вікно «Перегляд даних» використовується для: 
− відображення моделей, табличних відомостей та об’єктів 
керування; 
− перегляду моделей зі складною структурою та табличних 
даних без повернення до меню «Дані», наприклад, коли необхідно 
перевірити властивості та параметри вхідних величин; 
− перевірки статусу під час запуску розрахунку;  
− перегляду наявних результатів обрахунків. 
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Рис. 4.10. Вікно перегляду даних 
 
 
Призначення кожної з форм та папок вікна перегляду даних було 
описано вище, коли річ йшла про меню Data (рис. 4.2), адже пункти цього 
меню відповідають дереву папок цього вікна та розкривають одну з 
вибраних категорій для перегляду, вказівки чи зміни даних. 
В наступному розділі розглянуто рішення засобами Aspen Plus 
прикладів з хімічної технології. Для більш чіткого розуміння послідовності 
кроків щодо розв’язання задач вони викладені в тій послідовності в якій їх 
і треба виконувати. Треба відзначити, що послідовність дій не завжди має 
значення, головне виконати всі дії і заповнити всі потрібні форми.  
Робота в Aspen Plus передбачає два основні етапи:  
1) створення моделі ХТС із використанням типових блоків; 
2) заповнення всіх необхідних форм вхідними даними. 
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Надалі наводитимуться назви блоків, які будуть використані. При 
подвійному кліку на будь якому з них, або вибору відповідного пункту 
меню відкривається Data Browser. В ньому всі форми для введення даних 
розбиті по групах. В описі дій щодо вирішення конкретних задач 
використовуються інструкції у вигляді Форма1 –>  Форма2... (інструкції 
набрано курсивом). Це передбачає, що користувач вибере їх в такій саме 
послідовності в Data Browser. Для того, щоб користувач задав параметрам 
певні значення, вони в поясненнях приведені у вигляді:  
параметр = значення (для їх відділення від решти тексту також 
використовується курсив).  
 
Рис. 4. 11. Вікно програми після виконання розрахунку схеми 
 
Використовується декомпозиційно модульне моделювання і 
моделювання із урахуванням структури рівнянь. 
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Можлива умовна оптимізація (в тому числі і з економічним критерієм) 
усього процесу з застосуванням відповідних алгоритмів. 
Використовуються ефективні, кінцево-збіжні алгоритми рішення задач 
оптимізації.  
При рішенні можуть задаватися основні умови для моделювання. 
Наприклад, щоб область значень температури і тиску були обмежені. При 
цьому потрібно обернути увагу на те, що вузькі обмеження покращують 
збіжність, однак занадто тісні обмеження призводять до помилок при 
імітації. Можливо задати максимальний час імітації в секундах і 
максимальній кількості помилок, після яких імітація повинна припинятися. 
Для моделювання доцільно використовувати єдину систему одиниць. У 
випадку, якщо система СІ не використовуються, то можна визначати 
власну систему одиниць і зберігати її при всіх командах вводу даних. 
Для моделювання необхідно специфікувати всі речовини, що беруть 
участь в процесі. Кожна речовина заповнює власний рядок. Введення 
даних може відбуватися або після набору хімічної формули, або після 
завдання англійського імені компонента. Тут же вказується модель для 
термодинамічних розрахунків. Важливою термодинамічною величиною, з 
якою розраховуються моделі є: коефіцієнти розподілу (активність, 
фугітивність), ентальпія, ентропія, вільна енергія Гіббса.  
Ці величини рівноваги фаз розраховуються за допомогою наступних 
моделей: ідеальні, Wilson, NRTL, UNIQUAC. В ранніх фазах за відсутності 
точних даних рівноваги використовують також груповий засіб UNIFAC.  
Необхідно також специфікувати вхідні потоки. При складних 
технологічних схемах доцільно часто також визначати потік як 
наближення для ітерації. 
Для кожного потоку специфікувати параметри: термодинамічний стан 
(2 параметри): тиск і температура, або тиск і відношення фаз, або 
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температуру і відношення фаз; склад і кількість. Спеціальна опція дасть 
можливість задавати алфавітно-цифровим способом графічне введення 
технологічної схеми. Це дасть можливість виконувати всі вводи даних і 
графічні модифікації за допомогою миші. 
Aspen Plus має типовий Windows інтерфейс, і кожному користувачу 
програм цієї операційної системи відомо, що часто одну і ту ж задачу 
можна розв’язати різними шляхами. Тому можливо, що досвідчений 
користувач знайде більш швидкий і гнучкий шлях вирішення задач ніж 
пропонований. Приклади рішення хіміко-технологічних задач надано у 
розділі 7. 
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4.3. Програма HYSYS 
 
Програмна система HYSYS призначена для моделювання та 
оптимізації хіміко-технологічних процесів. У склад програми входять: 
− база даних фізико-хімічних властивостей 10000 різних 
речовин; 
− 27 альтернативних пакетів для розрахунку фізичних 
властивостей сумішей; 
− пакет для опису нафтових фракцій та розрахунку їх 
властивостей; 
− методи термодинамічних розрахунків фазової рівноваги у 
трьохфазних системах «пара-легка рідина-тяжка (або водна) рідина»; 
− комп’ютерні моделі ректифікаційних та абсорбційних колон, 
паро рідинних сепараторів, хімічних реакторів, теплообмінників, 
кип’ятильників та холодильників, компресорів, насосів та ін.; 
− засоби візуалізації схем, графічні та текстові редактори; 
− математичні методи та програмні засоби розрахунку та 
оптимізації хіміко-технологічних систем, в тому числі із зворотними 
зв’язками; 
− засоби формування звітів про результати моделювання; 
− засоби створення нових комп’ютерних моделей апаратів 
хімічної технології; 
− засоби розширення існуючих баз даних про фізико-хімічні 
властивості компонентів; 
− засоби настроювання інтерфейсу системи. 
Всі ці засоби дозволяють ефективно вирішувати широке коло задач, 
що виникають при дослідженні та оптимізації хіміко-технологічних 
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процесів, а отримані результати, як правило, використовуються 
проектними та виробничими організаціями. 
Головне русіфіковане вікно програми наведено на рис. 4.12.  
 
 
Рис. 4.12. Головне вікно програми HYSYS 
 
В розділі 6 наведений приклад моделювання процесу конверсії 
оксиду вуглецю в програмному середовищі HYSYS.  
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4.4. Моделююча програма PROVISION 
 
PRO/II виконує розрахунки матеріальних і теплових балансів для 
широкого діапазону технологічних процесів від первинної переробки 
нафти і газу до реакційно-ректифікаційних процесів. PRO/II з PROvision 
дозволяє найбільш ефективно вирішувати задачі моделювання. Графічний 
інтерфейс користувача PROvision є повністю інтерактивною, зручною в 
використанні оболонкою для побудови і корегування як простих, так і 
найскладніших моделей PRO/II. 
 
 
Рис.4.13. Головне вікно програми PRO/II 
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Застосування програми PRO/II 
1. Галузі промисловості: - нафтопереробка; газопереробка; нафтохімія, 
хімія. 
2. Задачі, для рішення яких застосовується програма PRO/II:  
− проектування нових процесів; 
− порівняння альтернативних варіантів установок; 
− модернізація і реконструкція; 
− оцінка відповідності технологій вимогам екології; 
− розшивка вузьких місць і вирішення проблем експлуатації; 
− оптимізація і збільшення виходу продуктів і прибутковості 
підприємства. 
3. Типові процеси, які моделюються PRO/II. 
 
 
НАФТОПЕРЕРОБКА ГАЗОПЕРЕРОБКА 
Атмосферна колона первинної 
перегонки нафти 
Амінова очистка 
Колона розподілу установи 
коксування 
Установи каскадного 
охолоджування 
Основна колона каталітичного 
крекінга 
Компресорні станції 
Установка газорозділення Деетанізатори і деметанізатори 
Стабілізатор бензину Сушіння газу 
Установка вторинної перегонки 
бензину 
Інгібирування гідратоутворення 
Очистка кислих стоків Багатоступенева сепарація 
Алкілірування в присутності H2S04, HF Цикли охолоджування 
Вакуумні колони Оптимізація установки 
турбодетандирування 
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 4. PRO/II вибір моделей. 
4.1. Технологічні елементи (моделі хіміко-технологічних процесів та 
апаратів): 
УНІВЕРСАЛЬНІ 
МОДЕЛІ РЕКТИФІКАЦІЯ 
Сепаратор Електроліти 
Полімерний сепаратор Реакційно-ректифікаційні процеси 
Дросель Екстрактор 
Компресор Насадкові та тарілчасті колони 
Дільник Проектний гідравлічний розрахунок 
Насос Термосіфоний рибойлер 
Трубопровід Періодична ректифікація 
Змішувач Алгоритми CHEMDIST, SURE, Inside/Out 
 
ТЕПЛООБМІННИКИ РЕАКТОРИ 
ТВЕРДОФАЗНІ 
ПРОЦЕСИ 
Кожухотрубний Реактор конверсії Кристалізатор 
Спрощений Реактор ідеального 
витиснення 
Розчинення 
Аналіз зон теплопередачі Реактор ідеального 
змішання 
Відстійник 
Крива нагріву 
(охолодження) 
Будь-які кінетичні 
рівняння 
Центрифуга 
LNG Реактор полімеризації Барабанний фільтр 
 Періодичний реактор Сушка 
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4.2. Термофізичні властивості. 
Банк даних чистих компонентів: 
− більш 1800 компонентів; 
− властивості твердих речовин; 
− банк даних електролітів; 
− компоненти, що задаються користувачем; 
− псевдокомпоненти і розгонки; 
− змішування; 
− бібліотеки користувача; 
− розрахунок властивостей по структурі; 
− засіб Ван-Кревелена для полімерів. 
Властивості сумішей: 
− більш 3000 бінарних параметрів; 
− спеціальні пакети: спирт, гликолі, кислі стоки; 
− меркаптани. 
Банки даних бінарних параметрів. Термодинамічні моделі. 
4.3. Додаткові можливості: 
− бази даних; 
− процедури на Фортрані; 
− калькулятор потоку; 
− універсальний Фортран-калькулятор; 
− необмежена кількість компонентів, потоку, апаратів і рециклів; 
− стандартні специфікації і обмеження; 
− підпрограми користувача; 
− вивчення варіантів; 
− спеціальні формати звітів; 
− система передачі даних (PDTS); 
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− резервуар під тиском; 
− ексергія; 
− інтерфейс до програми Linnhoff-March SuperTarget. 
4.4. Графічний інтерфейс PROvision: 
− гнучкість завдання схеми і введення даних; 
− різноманітні формати звітів; 
− інтерактивний і пакетний режими розрахунку; 
− контекстна допомога; 
− кольорове кодування статусу даних; 
− повна документація; 
− параметри за замовчанням, що задаються користувачем; 
− зручні засоби передачі даних. 
4.5. Управління розрахунком схем: 
− контролер; 
− багатозмінний контролер; 
− перехресні посилання; 
− оптимізатор; 
− засоби відомості рециклів; 
− автоматичний вибір послідовності розрахунку; 
− засіб прискорення Пройдена; 
− засіб прискорення Вегштейна. 
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4.5. Програма CHEMCAD 
 
Програма ChemCad, як і всі попередні, може моделювати хімічні, 
нафтохімічні, фармацевтичні та екологічні процеси. Цей продукт 
відрізняється від інших вищезгаданих програм тим, що в одному 
інтерфейсі реалізовано можливість моделювання як статики, так й 
динаміки процесів. Головне вікно програми наведено на рис. 4.14. 
 
Рис. 4.14. Вікно програми ChemCad 
 
Крім звичайного розрахунку схеми або процесу, програма пропанує 
можливість аналізувати чутливість процесів, вирішувати задачі 
оптимізації, робити оцінку вартості. В програмі є спеціальний 
інтелектуальний засіб, що згідно вхідним даним пропанує найбільш 
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релевантний метод розрахунку термодинамічних властивостей. Крім того, 
програма може працювати у взаємодії з зовнішнім джерелом даних – 
таблицями Excel. Із допомогою програми Chemcad, можна вирішити 
більшість задач, що виникають при розробці нових та вдосконаленні 
існуючих технологічних схем. 
 
 
4.6. Розробка загальних стандартів для програмного 
забезпечення моделювання хіміко-технологічних систем 
 
Як видно з попередніх розділів, ринок програмного забезпечення для 
моделювання ХТС насичений достатньо потужними і достатньо дорогими 
програмними продуктами. Незважаючи на це, інколи виникає необхідність 
використовувати власні програмні компоненти в рамках пакету, який 
придбали. Крім того може виникнути ситуація, коли необхідно поєднати 
можливості різних програмних продуктів для рішення однієї задачі. 
Проблема стандартизації програмного забезпечення завжди була 
актуальною в усіх предметних областях. Робляться спроби вирішити цю 
проблему в світовому масштабі і в області моделювання процесів і схем 
хімічної технології. 
Global CAPE OPEN – це тільки-но закінчений європейський проект, 
метою якого було вироблення загальних стандартів для моделювання 
хіміко-технологічних процесів і схем. Цей проект продовжував розробки, 
які почалися в рамках проекту CAPE OPEN (фінансувався Європейським 
Союзом в 1997 – 1999). Основною метою такої стандартизації є реалізація 
універсальних компонентів для побудови CAPE (Computer Aided Process 
Engineering) моделюючих систем і CAPE модулів, що використають 
стандарт Plug and Play.  
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Найкрупніші постачальники на ринку програмного забезпечення 
цього типу Aspen Tech, AEA Technology (Hyprotech) і Simulation Science 
взяли на себе зобов'язання переробити свої продукти в стандарті CAPE 
OPEN. 
Майже всі промислові компанії використовують деякий набір 
програмних засобів для рішення своїх повсякденних проблем зв'язаних з 
виробництвом. Серед них CAPE-засоби знаходять все більше застосування 
в промисловості, зв'язаної з хімією і нафтохімією, фармацевтикою, 
біохімією і агрохімією. Багато компаній відзначають збільшення 
продуктивності при використанні таких інструментальних засобів. 
Особлива перевага в умовах конкуренції з'являється при виборі найбільш 
підходящих засобів для кожної конкретної задачі. Такі засоби дають 
можливість легко зібрати весь необхідний комплект програмних модулів 
для обчислень. Стандарти припускають зв'язок між різноманітними 
частинами програмного забезпечення в імітаторі процесу.  
Консорціум проекту складав велику групу користувачів, дослідників і 
постачальників програмного забезпечення з трьох континентів. Вони 
ставили стратегічною метою проекту прийняття такої відкритої системи 
зв'язків при моделюванні ХТС, яка дозволить користувачам застосовувати 
один симулятор всередині будь-якого іншого, а також програмних модулів 
одного постачальника CAPE засобів в програмному засобі іншого. 
Це робить процес моделювання ХТС більш швидким і дешевим, що 
призведе до збільшення конкурентноздатності хіміко-технологічних 
об'єктів, які створюються і збереженню довкілля. Також буде створений 
великий новий ринок для постачальників компонентів моделювання, 
зросте конкуренція і скоротиться стадія розробки. Основні вдосконалення 
стосуються підвищення якості і узгодженості імітаційної технології в 
розробці моделі самого процесу, аналізу безпеки, розробці дій процедур і 
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підготовці персоналу. Два основних постачальника імітаційних 
інструментальних засобів Aspen Tech and AEA Technology Hyprotech 
прийняли зобов'язання стосовно випуску комерційних версій імітаторів 
процесу, що пропонують CAPE OPEN-сумісні інтерфейси.  
Global CAPE-OPEN провів обстеження можливостей таких своїх 
партнерів як Mitsubishi Chemical, RWTH Aachen, і т.п. Крім того увага була 
звернута на учасників ринку CAPE, які їхні загальні потреби і як вони 
взаємодіють між собою.  
Проект Global CAPE-OPEN розробив додаткові системи відкритих 
стандартів для CAPE-компонентів, пристосовував існуюче програмне 
забезпечення до стандарту CAPE-OPEN, займався підготовкою 
інструментальних засобів підтримки користувачів і постачальників CAPE 
OPEN-сумісних компонентів. 
 
 
Контрольні запитання до розділу 4 
1. Які ви знаєте сучасні моделюючі пакети, що застосовуються для 
розрахунку ХТС?  
2. Для чого призначений програмний пакет ASPEN PLUS? Навести 
приклади інших пакетів, які можуть використатись із тією ж 
метою. 
3. Як ідеологія програмних пакетів HYSYS? Які задачі можуть 
вирішуватись за допомогою програми HYSYS.Process? 
4. Розкажіть про можливості програмного пакету PRO/II. 
5. Чи робляться спроби ввести стандарти в розробку програмних 
продуктів для розрахунку хіміко-технологічних процесів та 
систем і які саме? 
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5. РОЗРАХУНОК МАТЕРІАЛЬНОГО БАЛАНСУ  
СХЕМИ СИНТЕЗУ МЕТАНОЛУ 
 
 
Важливу хімічну речовину метанол СН3ОН виробляють з газів 
різноманітних складів. Для газу, що містить СО2, хімічна реакція 
записується слідуючим чином: 
 
СО2 + 3Н2 = СН3ОН + Н2О 
 
Реакція екзотермічна і оборотна. Вона протікає при підвищеному 
тиску (біля 20 мПа) і температурі, в присутності каталізаторів (оксидів 
цинку і хрому). 
Процес характеризується наступними умовами: 
− 40% присутньої в реакторі сировини (по відношенню до СО2) 
перетворюється; 
− в сепараторі відбувається безперервне відділення метанолу і 
води (ідеальний розподіл газу і рідини); 
− з розподільника 84% газової суміші вертається в цикл; 
− у змішувачу відбувається ідеальне перемішування знов 
підігрітого газу ,що надходить з газом, що іде на ре цикл; 
− вхідний потік газу містить 65 кмоль/год. СО2, 195 кмоль/год. 
Н2 і 2 кмоль/год. інертних газів (Ar, СН4); продукти реакції в цьому 
потоці не містяться. 
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Рис.5.1. Технологічна схема для виробництва метанолу 
 
 
 
5.1 Інтегральний підхід (матричний метод) 
 
Модель балансу окремих елементів може бути записана в матричній 
формі: 
 
− Змішувач Н: 
 
х1=х0+х4        при    х0= 
 
 65 
195 
2 
  
кмоль/год 
 
 
Вихідні речовини СО2 і Н2 постачаються в необхідному мольному 
відношенні 1:3. 
 
Н Р Сеп Роз 
0 1 2 3 
5 
4 
6 
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− Реактор Р: 
 
 
х2=А21х1 при А21= 
 0.6     0    0 
0     0.6    0 
0        0    1 
0.4     0    0 
0.4     0    0 
 
 
− Сепаратор Сеп: 
х3=А32 х2, х5=А52 х2  
при 
 
А32= 
 1 0 0 0 0 
0 1 0 0 0 
0 0 1 0 0 
 
    
А52=  0 0 0 1 0 
0 0 0 0 1 
 
 
− Розподільник Роз: 
 
х6=0.16 х3, х4=0.84 х3 
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Таблиця 5.1. 
Лінійна система рівнянь «Баланс синтезу метанолу» 
 
Компонент СО2 Н2 Ін СН3ОН Н2О 
№ вектора 1   2   3   4    6 1   2    3   4    6   1     2     4     6  2     5  2     5 
65 
0 
СО2     0 
0 
0 
1   0   0   -1   0 
-0.6 1 0    0   0 
0  -1   1    0   0 
0  0  -0.84 1  0 
0  0  -0.16 0  1  
 
 
            0 
 
 
             0 
 
 
     0 
 
 
    0 
195 
0 
Н2      0 
0 
0 
 
 
          0 
1   0   0   -1   0 
-0.6 1 0    0   0 
0  -1   1    0   0 
0  0  -0.84 1  0 
0  0  -0.16 0   1     
 
 
             0 
 
 
     0 
    
 
     0 
2 
0 
Ін     0 
0 
0 
 
 
           0 
 
 
           0 
1   0   0    -1    0 
-1  1   0     0    0 
0  -1   1     0    0 
0  0  -0.84  1   0 
0  0  -0.16  0    1     
 
 
     0 
    
 
     0 
СН3ОН   0 
0 
-0.4  0  0  0  0 
   0  0   0  0  0 
           0              0  1    0 
-1    1 
     0 
Н20     0 
0 
-0.4  0  0  0  0 
   0  0   0  0  0 
           0               0      0  1    0 
-1    1 
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Таблиця 5.2. 
Результати розрахунку балансу синтезу метанолу 
 
Речовина    кмоль/ 
годину 
   
 х0 х1 х2 х3 х4 х5 х6 
СО2 65.00 131.05 78.63 78.63 66.05 0.00 12.58 
Н2 195.00 393.15 235.89 235.89 198.15 0.00 37.74 
Ін 2.00 12.50 12.50 12.50 10.50 0.00 2.00 
СН3ОН 0.00 0.00 52.42 0.00 0.00 52.42 0.00 
Н2О 0.00 0.00 52.42 0.00 0.00 52.42 0.00 
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5.2 Декомпозиційний підхід. Використання засобів  
Simulink середовища MatLab для розрахунку хіміко-
технологічних систем 
 
Спочатку необхідно ввійти в середовище розробки Simulink. Для 
цього необхідно запустити Matlab та викликати середовище Simulink, 
натиснувши кнопку на панелі інструментів, як показано на рис. 5.2. 
 
 
Рис.5.2. Головне вікно Matlab 
 
 
Після натиснення цієї кнопки з’явиться вікно Simulink з панеллю 
інструментів (рис. 5.3 а) і основна програмна форма (рис. 5.3 б). 
Окремий апарат краще за все відобразити як підсистему (блок 
Subsystem в бібліотеці Simulink/Connections). Для кожного апарату 
(підсистеми) надається відповідне число входів та виходів. Якщо 
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математичний опис апарату достатньо складний, то дана підсистема може 
утримувати деяку кількість вкладених підсистем (див. далі формування 
моделі реактору). Для відображення числових результатів використовують 
блок Display з бібліотеки Simulink/Sinks. 
 
 
Рис.5.3. Головне вікно Simulink 
 
Для створення моделі схеми, яку наведено на рис. 5.4, необхідно 
провести приведені нижче кроки.  
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Рис.5.4. Модель розрахунку схеми синтезу метанолу 
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 1) Створимо блоки вводу вхідних потоків ХТС: 
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2) Створимо блок моделювання апарату змішування: 
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3) Створимо блок моделювання реактору 
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4) Створимо блок моделювання розділення та забезпечимо виведення 
значень результатів: 
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5) Створимо блок моделювання  розділення та визначимо виведення 
результатів розрахунку: 
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6) Для розрахунку за побудованою схемою необхідно натиснути 
кнопку “ПУСК” на панелі інструментів Simulink: 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
« пуск » 
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7) Отримані результати відображаються у відповідних блоках виводу: 
 
 
 
Контрольні запитання до розділу 5 
1. Як було постановлено задачу розрахунку матеріального балансу 
схеми синтезу метанолу? 
2. Чому для розрахунку матеріального балансу схеми синтезу 
метанолу може бути використаний матричний підхід? 
3. Чому для схеми синтезу метанолу не проводився структурний 
аналіз? 
4. Які програмні продукти використовувались для розрахунку 
схеми? 
5. Як реалізовано декомпозиційний підхід до розрахунку схеми 
засобами Simulink у середовищі Matlab. 
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6. МОДЕЛЮВАННЯ СТАТИЧНИХ РЕЖИМІВ ХІМІКО-
ТЕХНОЛОГІЧНИХ СИСТЕМ ЗАСОБАМИ ПРОГРАМИ HYSYS 3.2 
 
 
HYSYS широко застосовується для проведення розрахунків 
технологічних схем газопереробки, нафтопереробки, нафтохімії і хімії. Ця 
програма з однаковим успіхом працює в проектних і інжинірингових 
фірмах, у науково-дослідних інститутах і на заводських установках. За 
допомогою персонального комп'ютера інженер одержує доступ до досвіду 
і знань, накопиченим фахівцями усього світу за багато десятиліть. 
Ви можете проводити розрахунки: 
− ректифікаційних колон довільної конфігурації, включаючи 
колони з рідинами що розслоюються на тарілках і з хімічними 
реакціями на тарілках; нафтових колон, гідравліки ректифікаційних 
колон із сітчатими, клапанними і колпачковими тарілками, і 
насадочних колон; 
− теплообмінних апаратів різних типів: нагрівачів, 
холодильників, ребойлерів з паровим простором, конденсаторів, 
повітряних холодильників; 
− трубопроводів різних конфігурацій, від горизонтальних до 
вертикальних, з використанням розроблених методів розрахунку 
гідравлічних опорів двофазних потоків; 
− реакторів: ідеального витиснення й ідеального змішування, 
рівноважних, стехіометричних, причому реакції можуть протікати в 
трубі, у довільній ємності, на тарілці ректифікаційної колони. 
Ключові особливості HYSYS: 
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− наявність більш 20 різних методів розрахунку 
термодинамічних і фізичних властивостей; більш 2000 бібліотечних 
компонентів, більш 16000 пар бінарних коефіцієнтів; 
− можливість проводити оптимізаційні розрахунки і 
"розрахункові дослідження" з автоматичним перебором параметрів; 
− вбудовані електронні таблиці (аналог MS Excel), що 
дозволяють проводити додаткові розрахунки з використанням змінних 
технологічної схеми; 
− використовуючи вбудовану мову програмування (аналог Visual 
Basic), а також можливості підключення і використання разом із 
системою HYSYS Ваших власних програм, Ви можете розширювати 
стандартні можливості системи і створювати інтегровані системи 
технологічних розрахунків. 
 
 
6.1 Моделювання конверсії оксиду вуглецю 
 
Вихідні дані 
Конверсія оксиду вуглецю здійснюється в двох стадій: 
1) середньотемпературна стадія - на залізохромовому каталізаторі при 
температурі не більш 445 °С. 
2) низькотемпературна стадія - на цинкмідному каталізаторі при 
температурі не більш 255 °С. 
Процес конверсії окису вуглецю з водяною парою йде по реакції: 
CO + H2O = CO2 + H2 + 41,0 кДж 
У середньотемпературном конверторі (поз. 1-A) парогазова суміш 
проходить зверху вниз через шар каталізатора. У результаті конверсії 
 123 
температура парогазової суміші підвищується до температури не більш 
445 °C, об'ємна частка окису вуглецю в парогазової суміші (ПГС) з 
середньотемпературного конвертора знижується до значення не більш 4,0 
% (у сухому газі). ПГС із середьотемпературного конвертора (поз. 1-DA) 
охолоджується в трубній частині котла-утилізатора (поз. 1-C). З котла - 
утилізатора ПГС надходить у низькотемпературний конвертор (поз. 1-B). 
Температура ПГС на вході в (поз. 1-DВ): 210-250 °С. Температура ПГС на 
виході з низькотемпературного конвертора – не більш 255 °С. ПГC із 
низькотемпературного конвертора (поз. 1-B) з об'ємною часткою оксиду 
вуглецю не більш 0,5 % (у сухому газі) надходить в установку очищення 
газу від СО2. 
Розрахунки в HYSYS 
Моделювати шари каталізаторів ми не будемо, дію каталізатора буде 
враховано в константі швидкості реакції : 
)18450exp(*200
RT
K −=      (6.1) 
Вихідні дані узяті з режиму роботи агрегату. 
Завантажимо HYSYS і створимо новий проект – File > New > Case. 
Перед нами відразу з'явиться вікно Simulation Basis Manager. Створимо 
список компонентів Component List – 1 як на рис. 6.1 
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Рис. 6.1. Список Component List 
 
Закриємо вікно, і перейдемо в закладку визначення реакцій Reactions. 
Для визначення нової реакції натиснемо кнопку Add Rxn. У вікні, що 
з'явилося, виберемо тип реакції – кінетична – Kinetic (рис. 6.2). У 
наступному вікні, що з'явилося, введемо інформацію відповідно рис. 6.3. 
 
 
 
Рис. 6.2. Вибір типу реакції 
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Рис. 6.3. Стехіометрія реакції конверсії окису вуглецю 
 
У закладці BASIS введемо інформацію відповідно рис. 6.4. 
 
 
 
Рис. 6.4. Настроювання реакції 
 
У закладці Parameters введемо інформацію відповідно рис. 6.5. 
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Рис. 6.5. Визначення параметрів рівняння Аррениуса 
 
Реакція тепер цілком визначена, закриємо вікно її визначення. 
Додамо її в список реакцій. Для цього натиснемо Add Set. У списку 
Active List вікна, що з'явилося, Reaction Set виберемо знову створену 
реакцію Rxn-1 для включення реакції в список Set-1 (рис. 6.6). 
 
 
 
Рис. 6.6. Додавання реакції в список реакцій 
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Закриємо вікно Reaction Set і перейдемо на закладку Fluid Pkgs. Для 
додавання нового Fluid Package натиснемо кнопку Add. З'явиться вікно як 
на рис. 6.7. Ім'я BASIS-1 дане за замовчуванням залишимо без змін. У 
списку Property Package Selection виберемо Peng-Robinson. 
 
 
Рис. 6.7. Вікно Fluid Package 
 
На закладці Rxns вікна Fluid Package додамо в проект реакцію, 
вибравши Set-1 і натиснувши <-- Add Set (рис. 6.8). 
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Рис. 6.8. Вікно Fluid Package - Rxns 
 
Цих настроювань досить щоб перейти безпосередньо до моделювання 
процесу. Натиснувши кнопку Enter Simulation Environment перейдемо у 
вікно моделювання. У вікні інструментів Case(Main), що розташована в 
правій частині екрана, виберемо Material Stream, і потім натиснемо один 
раз лівою клавішею мишки в поле PFD. Для визначення параметрів потоку 
клацнемо по ньому два рази лівою клавішею миші. Перейдемо в закладку 
Composition, де визначимо склад потоку як на рис. 6.9. 
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Рис. 6.9. Визначення складу вхідного потоку 
 
Натиснемо кнопку ОК і перейдемо в закладку Conditions, де введемо 
наступну інформацію: Temperature – 320 C; Pressure – 1 atm = 2354 kPa; 
Mass Flow – 150100 kg/h. 
Додамо в модель сепаратор (Separator). Введемо його параметри як на 
рис. 6.10. Перейдемо в закладку Rating і визначимо об’єм сепаратора: 
Volume – 80m3.  
Перейдемо до закладки Reactions. У списку Reaction Set виберемо Set-
1 (рис. 6.11). Схема буде розрахована. У даному випадку сепаратор 
спрацював як реактор. Результати розрахунків можна побачити на закладці 
Worksheet-Conditions (рис. 6.12) і Worksheet-Composition (рис. 6.13). 
Додамо в модель елемент Cooler. Перейдемо до визначення 
параметрів холодильника і визначимо їх згідно рис. 6.14 і рис. 6.15. 
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Рис. 6.10. Основні параметри сепаратора 
 
 
 
Рис. 6.11. Прив'язка реакцій до сепаратора 
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Рис. 6.12. Результати розрахунку реактора 1-А 
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Рис. 6.13. Результати розрахунку реактора 1-А (склади потоків) 
 
 
 
Рис. 6.14. Визначення параметрів холодильника 1-C 
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Рис. 6.15. Визначення параметрів холодильника 1-C 
 
Перейдемо в закладку Worksheet-Conditions, і в стовпці 4 задамо 
температуру 230 С, після чого схема буде розрахована (рис.6.16). 
Додамо в модель ще один сепаратор (Separator). Введемо його 
параметри як на рис. 6.17. 
Перейдемо в закладку Rating і визначимо об’єм сепаратора: Volume – 
80 m3. 
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Рис. 6.16. Результати рішення 1-C 
 
 
 
Рис. 6.17. Основні параметри сепаратора 1-B 
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Перейдемо до закладки Reactions. У списку Reaction Set виберемо Set-
1. Схема буде розрахована. У даному випадку сепаратор спрацював як 
реактор. Результати розрахунків можна побачити на закладці Worksheet-
Conditions (рис. 6.18) і Worksheet-Composition (рис. 6.19). Остаточно 
модель виглядає як на рис. 6.20. 
 
 
 
Рис. 6.18. Результати розрахунку реактора 1-B 
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Рис. 6.19. Результати розрахунку реактора 1-У (склади потоків) 
 
Отриману модель можна використовувати для проведення різних 
видів розрахунку, зв'язаних, наприклад, зі зміною режиму, зміною складу, 
зміною температури вхідного потоку і т.д. 
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Рис 2.20. Остаточний вигляд моделі 
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7. ПРИКЛАДИ РІШЕННЯ ТЕХНОЛОГІЧНИХ ЗАДАЧ ІЗ 
ВИКОРИСТАННЯМ ПРОГРАМИ ASPEN PLUS 
 
 
7.1. Моделювання підсистеми теплообмінний апарат – випарник 
 
В ХТС поступає потік наступного складу: 40кмоль/год метану (CH4), 
30 кмоль/год етану (С2Н6), 20 кмоль/год пропану (С3Н8) та 10 кмоль/год н-
бутану (С4Н10-1). Потік має температуру 20°С і тиск 2 бар (1 бар = 10
5 Па). 
Потік охолоджується в теплообмінному апараті до -80°С і потім 
розділяється на пар та рідину в випарнику (Flash) (рис.11). З цієї причини в 
теплообмінному апараті тиск падає на 0,5 бар. В випарнику тиск падає ще 
на 0,5 бар. 
 
F2H1
F1 F2
D1
B1
 
Рис.7.1. Схема підсистеми теплообмінний апарат – випарник 
 
Для побудови схеми зображеної на рис.7.1 використаємо блоки FEED 
(вхідні матеріальні потоки), HEATER (теплообмінник Н1), FLASH2 
(випарник F2). Послідовно заповняючи всі необхідні для розрахунку 
форми виберемо зокрема в меню Properties->Specifications метод UNIFAC 
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– як модель для термодинамічних розрахунків. Вибираючи послідовно 
Blocks->H1 та Blocks->F2 задаємо в них властивості цих апаратів: 
зниження тиску на 0,5 бар (зменшення тиску може бути задано введенням 
відповідного цьому зниженню від’ємного значення тиску) та температуру -
80°С. Для випарника вибирається адіабатичний режим роботи. 
Послідовність введення даних наступна: 
1. В меню Setup->Specification вибирається назва проекту, тип аналізу 
(ХТС чи аналіз властивостей компонентів), система розмірностей 
даних які вводяться користувачем і розмірності результатів 
(англійська, метрична чи СІ). 
2. В меню Components->Specification треба задати речовини які будуть 
фігурувати в ХТС. Для введення певної речовини треба або задати в 
полі Component ID формулу речовини або скористатися пошуком 
речовини в базі. Ця форма показана на рис. 7.2. 
 
 
 
Рис. 7.2. Форма для введення компонентів 
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3. В меню Properties->Specification треба задати метод моделювання та 
його параметри.  
4. В меню Streams->(Назва потоку)->Input треба задати вхідні потоки, 
їх температуру, тиск і склад. Форма для їх введення наведена на рис. 
7.3. 
 
 
Рис. 7.3. Форма для введення потокових даних 
 
5. В меню Blocks->(Назва апарату)->Input необхідно ввести 
параметри, які стосуються роботи даного апарату. Такі параметри 
для кожного типу апарату свої. Так наприклад для даного типу 
теплообмінника необхідно ввести температуру і падіння тиску, як 
показано на рис. 7.4. 
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Рис. 7.4. Форма для введення параметрів апаратів 
 
6. Після введення всіх необхідних даних (переключатись між вікнами 
для введення даних можна за допомогою кнопки ) стає активною 
кнопка запуску моделювання. Натиснемо її й почнемо моделювання. 
Після проведення розрахунків стає активною кнопка  на панелі 
інструментів. Натискаючи її викликаємо на екран форму з 
результатами моделювання (рис. 7.5). Результати виділено в окремі 
групи по потокам і апаратам. Вибираючи результат для якогось із 
апаратів отримаємо на екрані форму, таку як показано на рис. 7.6. 
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Рис. 7.5. Форма з результатами моделювання по потокам 
 
 
 
Рис. 7.6. Форма з результатами моделювання окремого апарату 
 
Існує також можливість виведення даних з форми на робочий лист. Це 
можна здійснити за допомогою кнопки  в формі яка приведена на 
Рис. 7.5. 
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7.2. Вивчення залежності тиску водяної пари від температури 
 
В Aspen plus існує декілька режимів роботи, один з яких Flowsheet – 
був розглянутий вище; якщо необхідно визначити властивості речовини чи 
суміші і при цьому не потрібна технологічна схема то для такого аналізу 
використовуються інші режими роботи. Задаються режими роботи або при 
створенні нового файлу проекту або в меню: Setup->Specification->Run 
Type. Можна вибрати такі режими роботи: Assay Data Analysis, Data 
regression, Flowsheet, Properties Plus, Property Analysis, Property Estimation. 
При стандартному запуску Aspen plus використовується тип Flowsheet.  
Завдання аналізу: 
− побудувати діаграму для водяного пара Р (тиск) як функція від Т 
(температури) при зміні останньої від 50 до 300°С з кроком 10; 
− визначити які температури відповідають тискам 1 бар, 5 бар, 20 бар 
(зворотна задача); 
− побудувати діаграму кипіння Т/ху для системи речовин 
етанол/вода, пропанол/вода; 
− побудувати трикутну діаграму для системи речовин: 
етанол/пропанол/вода. 
Для виконання аналізу виконаємо такі кроки: 
1. Виберемо в меню Setup->Specification->Run Type режим Property 
Analysis. 
2. Задамо в Components->Specification компоненти суміші яку будемо 
аналізувати: вода (Н2О), етанол (С2Н6О2-2) і пропанол (С3Н8О-1). 
3. В меню Properties->Specification виберемо метод UNIFAC.  
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4. а)Виберемо Properties->Analysis->New і задамо ім’я і тип аналізу 
(можна вибрати між Generic, PTEnvelope, Residue) Generic – 
загальний тип аналізу. 
б) На закладці System задаємо значення потоку компонентів 
1кмоль/год для води (інші компоненти в цьому аналізі не присутні).  
в) На закладці Variable задаємо змінну яку нам треба варіювати, 
потім виділяємо її і натискаємо кнопку “Range List”, де задаємо початкове і 
кінцеве значення температури, а також крок, як показано на рис. 7.7. 
 
 
 
Рис. 7.7. Введення параметрів змінної величини (температури) 
 
г) В закладці Tabulate виберемо таблицю аналізу VLE. При 
використанні цієї таблиці буде розраховано густину, ентальпію та тиск 
вибраного компонента при значеннях змінної величини яка задається на 
попередньому кроці. 
д) Побудуємо графік залежності тиску пари води від температури. 
Для цього після закінчення обчислень в таблиці результатів виділимо 
стовпчик зі значеннями температури і в меню “Plot” виберемо “X-Axis 
variable” – після цього температура буде прив’язана до змінної Х на 
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графіці, аналогічним шляхом виберемо стовпець зі значеннями тиску 
відповідного даній температурі і виберемо в меню “Plot” “Y-Axis variable”. 
Після цього виберемо пункти меню Plot\Show plot. Результат зображено на 
рис. 7.8. 
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Рис. 7.8. Залежність тиску водяної пари від температури 
 
Задачу описану вище можна розв’язати з використанням іншої 
таблиці аналізу, наприклад визначеної користувачем. Для цього треба 
вибрати Properties->Prop Set->New задати нове ім’я таблиці та перелік 
властивостей які повинні в цій таблиці обраховуватись. Тоді на кроці г) 
нам треба буде вибрати не таблицю VLE, а ту яка була створена нами. 
5. Для розв’язання зворотної задачі до пункту 4 створимо таблицю 
аналізу з назвою Ps-T-P шляхом вибору Properties->Prop Set->New в 
якій виберемо температуру як властивість речовини яку необхідно 
знайти при даному значенні тиску. Далі виберемо цю таблицю 
аналізу в меню Properties->Analysis->Tabulate. Оскільки значення 
тисків при яких нам треба розраховувати температуру не можна 
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зобразити у вигляді послідовності з певним кроком то у вікні яке 
зображено на рис. 7.7 виберемо не „Range” a „List” і задамо всі 
значення тиску при яких треба визначити температуру. При такому 
введенні розмірність тиску буде відповідати вибраній системі 
одиниць в формі Setup->Specification->Global, для метричної 
системи це бар. 
 
 
 
Рис. 7.9. Введення окремих значень змінної величини (тиску) 
 
 
6. Для побудови діаграм кипіння Т/ху треба послідовно вибрати в 
головному меню : Tools->Analysis->Property->Binary. Далі 
відкриється вікно яке зображено на рис. 7.10. В ньому вводяться 
компоненти суміші, тип аналізу та інші необхідні дані. 
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Рис. 7.10. Побудова діаграми кипіння 
 
Результати побудови діаграм для суміші вода/етанол і вода/пропанол 
приведені відповідно на рис. 7.11 і рис. 7.12. 
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Рис. 7.11. Діаграма кипіння для суміші вода/етанол 
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Рис. 7.12. Діаграма кипіння для суміші вода/пропанол 
 
 
Як бачимо з рис. 7.12 суміш вода/пропанол має точку азеотропа при 
приблизній концентрації Н2О 0,58. 
7. Для побудови трикутної діаграми виберемо: Tools->Analysis-
>Property->Ternary . Результат приведений нижче на рис. 7.13. 
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Residue curve for H2O/C2H6O-2/C3H8O-1
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Рис. 7.13. Трикутна діаграма для суміші вода/етанол/пропанол 
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7.3. Визначення властивостей заданої суміші 
 
Необхідно знайти технологічну схему для отримання 100кг/год 
мірабілітового розчину. Визначити питому теплоємність, густину та 
в’язкість цього розчину при наступних температурах: 0°С, 10°С, 17,5°С, 
32,4°С, 49°С. Склад суміші: Na2SO4 – 1,97%, KCl – 7,92%, NaCl – 19,53%, 
H2O – 70,58%. 
Використовуючи блоки FEED та MIXER складемо схему отримання 
розчину, як показано на рис. 7.14. 
 
MIXER
NACL MIXTURE
KCL
H2O
NA2SO4
 
Рис. 7.14. Модель схеми отримання мірабілітового розчину 
 
 
Введемо дані щодо компонентів, потоків та змішувача. Далі шляхом 
вибору Properties->Prop Set->New створимо таблицю аналізу з ім’ям 
ANALIS рис. 7.15. 
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Рис. 7.15. Створення таблиці аналізу 
 
Як бачимо справа від змінних можна вибрати одиниці в яких вони 
будуть відображатись після підрахунку. Далі за допомогою Properties-
>Analysis->New створюємо аналіз типу Generic, як було описано в Розділі 
2 пункті 5 створюємо змінну типу Temperature і задаємо їй список значень. 
В закладці Properties->Analysis->Tabulate вибираємо створену нами 
таблицю аналізу Analis. Результати розрахунків приведені в Табл.7.1. 
 
Таблиця 7.1.  
Теплоємність, в’язкість та густина мірабілітової суміші при різних 
значеннях температури 
TEMP 
 
LIQUID 
CPMX 
LIQUID 
MUMX 
LIQUID 
RHOMX 
C kJ/kg-K Pa-sec kg/cum 
0 2,834798 0,00325984 1125,011 
10 2,875738 0,00248067 1121,233 
17,5 2,908355 0,00205482 1118,393 
32,4 2,978196 0,00146697 1112,731 
49 3,064406 0,00106003 1106,394  
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7.4. Визначення точки роси для багатокомпонентної суміші 
 
Визначити точку роси для багатокомпонентної суміші. Склад суміші 
представлений в табл. 7.2. 
 
Таблиця 7.2.  
Склад суміші 
Назва речовини Формула* Витрати (кг/год) 
Фуран C4H4O 709,34 
Фурфурол C5H4O2 268,5 
Фурфуриловий спирт C5H6O2 75,84 
Тетрагідрофурфуриловий спирт C5H10O2 14,74 
Тетрагідрофуран C4H8O 6,32 
Вода H2O 7,23 
Вуглекислий газ CO2 4,44 
Окис вуглецю CO 278,72 
Водень H2 26,16 
* - формула вказується у вигляді, в якому вона зустрічається в Aspen plus. 
 
Розрахувати: 
1. По компонентні витрати газової та рідкої фази при температурах 
нижче точки роси з інтервалом 10°С до 100°С. 
2. Виконати аналогічний розрахунок для газової фази потоку, 
отриманого при t=10°С, тиску 14 атм і температурі 200°С. 
Технологічна схема для розв’язання задачі має вигляд (рис. 7.16). 
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Рис. 7.16. Схема в Aspen Plus для моделювання 
 
Потоки складових речовин суміші поступають у змішувач і далі при 
такій же температурі розділяються на газову і рідку фази. 
Для виконання розрахунку знайдемо за допомогою виклику в 
головному меню Tools->Analysis->Stream…->Buble/Dew.. точку роси для 
потоку Mixture (для цього виділимо цей потік а потім скористаємось вище 
наведеною командою). Отримаємо діаграму, зображену на рис. 7.17. Далі 
будемо варіювати температуру потоку від 10°С до точки роси при 100°С. 
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Рис. 7.17. Діаграма залежності тиску від температури при температурі 
вищій від точки роси 
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 Aspen Plus надає можливість користувачу створювати свої змінні. Ці 
змінні стосуються блоку чи взагалі процесу і слідкувати за ними 
відповідно до зміни якоїсь іншої змінної, загальної для процесу. Таким 
чином відбувається аналіз змінних на чутливість. Далі набір таких змінних 
можна вивести в спеціальну таблицю. Для створення такого типу аналізу в 
меню треба вибрати Model Analysis Tools->Sensitivity->New, і ввести назву 
такого аналізу, наприклад S-1. Далі на закладці Define аналізу S-1 треба 
створити змінні використовуючи кнопку New... Процес створення змінних 
відображений на рис. 7.18. Можна вибрати як певний параметр потоку, так 
і параметр блоку. В нашому випадку ми створюємо змінні потоку, для 
кожного компоненту потоку по дві змінні: одну для величини мольних 
витрат у паровій фазі і одну для величини мольних витрат у рідкій фазі. 
Рідкій фазі відповідає потік 2, а паровій – потік 1. 
 
 
Рис. 7.18. Створення змінних для аналізу S-1 
 
Далі на закладці Vary вибирається параметр, від зміни якого будуть 
залежати всі наші створені на закладці Define змінні. У нашому випадку це 
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температура для блоку розділення Flash2, який має ідентифікатор В1 на 
схемі на рис.26. На закладці Vary також задаються початкове і кінцеве 
значення а також крок. Можна задати якийсь певний набір значень за 
допомогою List of values. Ця форма показана на рис. 7.19. 
 
 
Рис. 7.19. Форма Vary для створення індексованої змінної 
 
Далі необхідно сформувати таблицю, в якій будуть відображатися 
результати нашого аналізу. Для цього на закладці Tabulate відповідно до 
рис. 7.20 ми задаємо для кожної раніше створеної змінної певну колонку і 
навпроти значення колонки вводимо ім’я змінної. Зручно це робити, 
скориставшись контекстним меню, в якому треба вибрати Variable List 
(контекстне меню треба вибрати в полі де вводиться ім’я змінної). 
Відкриється вікно як показано на рис. 7.20 і з нього можна мишкою 
перетягнути всі необхідні змінні у відповідні їм поля. 
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Рис. 7.20. Створення таблиці змінних 
 
Після цього створення аналізу закінчено і можна запускати 
моделювання. Результати моделювання приведені в таблицях 7.3 і 7.4. 
Як бачимо з таблиці 7.3 при досягненні сумішшю температури в 
100°С витрати в рідкій фазі дорівнюють 0, тобто вся суміш переходить у 
парову фазу. 
Для того, щоб провести аналогічний аналіз для газової фази 
відповідно до завдання 2, виконуємо аналогічні кроки, за винятком того 
що на закладці Vary створюємо ще одну змінну для тиску в блоці В1, якій в 
Variable List задаємо значення 14 бар. Результати моделювання приведені в 
таблиці 7.4. 
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 Таблиця 7.3.  
Покомпонентні витрати для газової і рідкої фази при тиску 1 бар і зміні 
температури від 10 до 100°С, відповідно до завдання 1 
 
Vary GC4H4O   GC4H8O   GC5H10   GC5H4O   GC5H6O   GCO      GCO2     GH2      GH2O     
TEMP                       
C        KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  
10 6,33519 0,02619 6,91E-05 0,01049 0,00065 9,94709 0,10026 12,9767 0,01685 
20 7,85584 0,0412 0,00024 0,02765 0,00194 9,94815 0,10051 12,9768 0,03941 
30 8,82566 0,05498 0,00072 0,06477 0,00513 9,94877 0,10064 12,9768 0,07858 
40 9,40611 0,06548 0,00194 0,13626 0,01219 9,94917 0,10072 12,9768 0,13333 
50 9,76349 0,0729 0,00474 0,26341 0,02681 9,94945 0,10077 12,9768 0,19651 
60 9,99515 0,07806 0,01071 0,47577 0,05576 9,94968 0,1008 12,9769 0,25818 
70 10,1541 0,08169 0,02272 0,81128 0,11184 9,94989 0,10083 12,9769 0,31094 
80 10,2699 0,08433 0,04574 1,31423 0,22033 9,95011 0,10085 12,9769 0,35218 
90 10,3591 0,08633 0,08773 2,02688 0,43422 9,95036 0,10087 12,9769 0,38267 
100 10,42 0,08765 0,14432 2,79438 0,77308 9,95059 0,10089 12,977 0,40133 
Vary LC4H4O   LC4H8O   LC5H10   LC5H4O   LC5H6O   LCO      LCO2     LH2      LH2O     
TEMP                       
C        KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  KMOL/HR  
10 4,08476 0,06145 0,14425 2,7839 0,77243 0,0035 0,00062 0,00025 0,38447 
20 2,56411 0,04645 0,14408 2,76674 0,77114 0,00244 0,00038 0,00019 0,36191 
30 1,5943 0,03267 0,14361 2,72962 0,76795 0,00182 0,00024 0,00016 0,32275 
40 1,01384 0,02217 0,14238 2,65813 0,76088 0,00142 0,00017 0,00013 0,268 
50 0,65647 0,01475 0,13958 2,53097 0,74627 0,00114 0,00012 0,00012 0,20482 
60 0,42481 0,00959 0,13361 2,31862 0,71732 0,00091 8,40E-05 9,95E-05 0,14315 
70 0,26583 0,00595 0,1216 1,9831 0,66124 0,0007 5,75E-05 8,15E-05 0,09039 
80 0,15008 0,00331 0,09858 1,48015 0,55274 0,00048 3,54E-05 5,95E-05 0,04915 
90 0,0609 0,00132 0,05659 0,7675 0,33886 0,00023 1,56E-05 3,07E-05 0,01866 
100 0 0 0 0 0 0 0 0 0 
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 Таблиця 7.4.  
Покомпонентні витрати для парової фази при тиску 14 бар і зміні 
температури від 10 до 200°С, відповідно до завдання 2 
 
VARY 
1   
VARY 
2   GC4H4O   GC4H8O   GC5H10   GC5H4O   GC5H6O   GCO      GCO2     GH2      GH2O     
B1       B1                         
PARAM    PARAM                      
TEMP     PRES                       
                      
C        BAR            KMOL/HR         
10 14 0,5054 0,0012 2,27E-06 0,00035 2,13E-05 9,845 0,085 12,969 6E-04 
20 14 0,7698 0,002 6,17E-06 0,00073 5,06E-05 9,858 0,088 12,97 0,001 
30 14 1,1357 0,0031 1,59E-05 0,00146 0,00011 9,869 0,091 12,97 0,002 
40 14 1,6275 0,0049 3,92E-05 0,00286 0,00025 9,88 0,093 12,97 0,004 
50 14 2,2689 0,0074 9,17E-05 0,00543 0,00052 9,89 0,095 12,971 0,007 
60 14 3,0756 0,0111 0,00021 0,01017 0,00107 9,9 0,096 12,971 0,012 
70 14 4,0412 0,0162 0,00045 0,01883 0,00216 9,909 0,098 12,972 0,022 
80 14 5,1172 0,0231 0,00094 0,03456 0,00432 9,917 0,098 12,973 0,037 
90 14 6,2049 0,0317 0,00191 0,06244 0,00848 9,924 0,099 12,973 0,06 
100 14 7,1898 0,041 0,00373 0,10974 0,01616 9,929 0,1 12,974 0,094 
110 14 8,0023 0,0503 0,00691 0,18559 0,0296 9,934 0,1 12,974 0,137 
120 14 8,6361 0,0586 0,01213 0,30067 0,05195 9,937 0,1 12,975 0,184 
130 14 9,1218 0,0657 0,02019 0,46749 0,08755 9,94 0,1 12,975 0,232 
140 14 9,497 0,0717 0,03208 0,70098 0,14237 9,942 0,101 12,976 0,277 
150 14 9,7934 0,0766 0,0489 1,01941 0,22453 9,944 0,101 12,976 0,316 
160 14 10,035 0,0808 0,07191 1,44611 0,34498 9,946 0,101 12,976 0,35 
170 14 10,238 0,0844 0,10256 2,01224 0,51813 9,948 0,101 12,977 0,378 
180 14 10,414 0,0875 0,14261 2,76188 0,76225 9,951 0,101 12,977 0,401 
190 14 10,42 0,0876 0,14432 2,79438 0,77308 9,951 0,101 12,977 0,401 
200 14 10,42 0,0876 0,14432 2,79438 0,77308 9,951 0,101 12,977 0,401 
10 1 6,3352 0,0262 6,91E-05 0,01049 0,00065 9,947 0,1 12,977 0,017 
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Як бачимо останній рядок в таблиці розрахований для температури 
10°С і тиску 1 бар – це відповідає даним, які введені в апараті Flash2 
(індекс В1) ще до проведення аналізу на чутливість. 
 
 
7.5. Моделювання процесу ректифікації 
 
При моделюванні процесу ректифікації зручно використовувати 
модель RADFRAC. Розрахунок проводиться на основі принципу 
теоретичного ступеня розділення: на кожній тарілці досягається повна 
рівновага. З рівнянь для балансу і рівноваги для кожної тарілки отримаємо 
нелінійну систему рівнянь. Для розв’язання системи рівнянь 
використовується метод Ньютона-Рафсона. Геометрія колони (кількість 
числа тарілок і тарілка живлення) повинна встановлюватися перед 
моделюванням. Aspen Plus не є програмою для синтезу процесу 
розділення, а може використовуватися тільки для аналізу готової схеми. 
 
Завдання на моделювання 
Потік F1 розділяється ректифікацією в блоці RECTIF1(RADFRAC) на 
дистилят D1 у вигляді пари і кубову рідину B1. Витрата вхідного потоку 
1моль/с. Вхідний потік поступає у вигляді киплячої рідини при тиску 1,5 
бар і складається з 50% мольних води и 50% метанолу (СН4О). Колона 
складається з 15 теоретичних ступенів розділення, відношення витрати 
дистиляту до витрати вхідного потоку складає 0,5 при потужності нагріву 
кубу 50кВт. Вхідний потік подається на 7-у тарілку. Тиск дистиляту 
складає 1,2 бар. Від конденсатора тиск зростає на 0,15 бар, тому на другій 
тарілці тиск буде складати 1,35 бар. На кожній наступній теоретичній 
тарілці тиск зростає на 0,01 бар. 
 160 
Необхідно обчислити величину флегмового потоку і парового числа, а 
також побудувати графіки зміни температурного та концентраційного 
профілю по довжині колони. Ці ж результати треба представити для 
ситуації коли тарілка живлення: 1) четверта; 2) одинадцята; 3) сьома і 
немає перепаду тиску в колонні (тиск всюди 1 атм). 
 
Моделювання 
Для моделі ректифікаційної колони використаємо модель RADFRAC 
та метод моделювання UNIFAC. 
Модель буде мати вигляд як показано на рис. 7.21. 
 
REKTIF1
F1
D1
B1
 
Рис. 7.21. Модель ректифікаційної колони 
 
На формі Setup->Configuration створеного блоку задамо відповідно 
до рис. 7.22 кількість тарілок – 15 (Number of stages), відношення витрати 
дистиляту до витрати вхідного потоку – 0,5 (Distilate to feed ratio), 
потужність нагріву кубу 50 kW (Reboiler Duty). 
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Рис. 7.22. Введення параметрів блоку RADFRAC 
 
На закладці Streams задаємо тарілку живлення № 7 (above stage). На 
закладці Pressure задаємо профіль зміни тиску в колоні відповідно до 
рис. 7.23. 
 
 
Рис. 7.23. Визначення профілю зміни тиску в колонні 
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Далі на закладці Condenser вводимо Distilate vapour fraction->StdVol 
рівним 1 (весь дистилят виділяється у вигляді пари). Після введення цих 
даних схема готова для розрахунків. Результати моделювання відображені 
на рис. 7.24. 
 
 
Рис. 7.24. Результати моделювання ректифікаційної колони 
 
Як бачимо з рис. 7.24 величина флегмового потоку складає 3,294 
кмоль/год, величина потоку дистиляту складає 1,799 кмоль/год. 
Температурний та тепловий профілі можна подивитись вибравши форму 
Profiles колони. Для побудови графіків профілів скористаємось командою 
Plot Wizard меню Plot. Для цього виділимо за допомогою мишки стовпчик 
з даними які будуть відігравати роль Х і виберемо в меню Plot->X axis 
variable аналогічно зробимо для змінних які будуть виступати як Y 
координати на графіці. Отримаємо графіки, які зображені на рис. 7.25 
(температурний профіль) і рис. 7.26 (концентраційний профіль). 
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Рис. 7.25. Температурний профіль 
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Рис. 7.26. Концентраційний профіль 
 
 
Виконаємо розрахунки для інших вхідних даних представлених у 
завданні. 
1) Тарілка живлення №4. Величина флегмового потоку: 3,25581616 
кмоль/год. Величина потоку дистиляту: 1,79999999 кмоль/год. 
Температурний і концентраційний профілі відображені на рис. 7.27 і 
рис. 7.28 відповідно. 
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Рис. 7.27. Температурний профіль при тарілці живлення №4 
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Рис. 7.28. Концентраційний профіль при тарілці живлення №4 
 
 
2) Тарілка живлення №11. Величина флегмового потоку: 3,30320662 
кмоль/год. Величина потоку дистиляту: 1,79999999 кмоль/год. 
Температурний і концентраційний профілі відображені на рис. 7.29 і 
рис. 7.30 відповідно. 
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Рис. 7.29. Температурний профіль при тарілці живлення №11 
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Рис. 7.30. Концентраційний профіль при тарілці живлення №11 
 
 
3) Тарілка живлення №7 і відсутність перепаду тиску. Величина 
флегмового потоку: 3,3032 кмоль/год. Величина потоку дистиляту: 1,7999 
кмоль/год. Температурний і концентраційний профілі відображені на рис. 
7.31 і рис. 7.32 відповідно. 
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Рис. 7.31. Температурний профіль при тарілці живлення №7  
і відсутності перепаду тиску 
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Рис. 7.32. Концентраційний профіль при тарілці живлення №7  
і відсутності перепаду тиску 
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7.6. Порівняння VLE-моделей 
 
Задано киплячий потік 1моль/с з концентрацією 30%(моль) метанолу 
(СН4О), 20% етанолу (С2Н6О-2) і 50% води. Вихідна суміш повинна 
обезводнюватись ректифікацією. Ректифікаційна колона має 25 ступенів 
рівноваги (тарілок). Потік подається на 21 тарілку. Тиск в колоні 
постійний і складає 1,013 бар. В куб підводиться 70кВт. Половина 
живлення утримується як рідкий дистилят. 
Завдання на моделювання 
1) Розрахувати колону з моделями рівноваги WILSON та UNIFAC, 
побудувати та порівняти концентраційні профілі цих моделей.  
2) Мольна доля води в кубі повинна складати 95%. Визначити 
кількість дистиляту яка потрібна щоб забезпечити таку мольну долю води, 
варіюючи кількість дистиляту від 0,4 до 0,6 з кроком 0,01.  
3) Яка потужність нагріву кубу, якщо її варіювати замість дистиляту 
для завдання 1. Половина потоку живлення повинна утримуватися як 
рідкий дистилят.  
4) Яка потужність нагріву кубу якщо необхідно забезпечити 90% 
мольну долю води в кубі. 
Моделювання 
Побудуємо модель технологічного процесу як показано на рис. 7.33. 
RECTIF1
MIXTURE
REST
WATER
 
Рис. 7.33. Модель технологічного процесу 
 168 
Задамо на формі Setup->Components компоненти які фігурують у 
процесі, на формі Properties->Specification метод WILSON та UNIFAC як 
модель рівноваги. 
На формі Blocks->RECTIF1->Setup на закладці Configuration задамо 
кількість тарілок: Number of stages=25, умову що половина живлення 
повинна утримуватися як рідкий дистилят: Distillate to feed ratio = 0,5, 
потужність нагріву кубу: Reboiler duty=70kW. На закладці Streams задаємо 
тарілку живлення: Above stage=21, на закладці Pressure задаємо тиск на 
першій тарілці: Stage 1/Condenser pressure = 1 atm. Тепер створення моделі 
завершено і можна запускати моделювання. 
1) Побудуємо концентраційні профілі для моделей WILSON та 
UNIFAC. Відповідні криві зображено на рис. 7.34 і рис. 7.35 для цих обох 
методів відповідно. Як бачимо профілі при різних моделях кардинально 
відрізняються. 
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Рис. 7.34. Концентраційні профілі для рідкої фази в колоні  
при використанні моделі рівноваги WILSON 
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Рис. 7.35. Концентраційні профілі для рідкої фази в колоні  
при використанні моделі рівноваги UNIFAC 
 
 
2) Для того щоб знайти величину потоку дистиляту потрібну для 
забезпечення 95% концентрації води в кубі скористаємось формами 
Blocks->RECTIF1->Design Spec  та Blocks->RECTIF1->Vary. За 
допомогою їх можна прослідкувати зміну однієї величини при зміні іншої 
в заданих границях. На формі Blocks->RECTIF1->Design Spec натиснемо 
кнопку New і заповнимо форму яка з’явиться у відповідності з рис. 7.36. 
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Рис. 7.36. Форма для створення технічних вимог щодо концентрації  
води в кубі 
 
 
Заповнивши форму технічних вимог нам треба на формі Blocks-
>RECTIF1->Vary натиснути кнопку New і створити змінну яка буде 
варіюватись щоб забезпечити ці вимоги, як це відображено на рис. 7.37. 
 
 
Рис. 7.37. Форма для створення змінної прив’язаної до забезпечення 
технологічних вимог 
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На формі Blocks->RECTIF1->Design Spec->1->Specification (яка 
зображена на рис. 7.36) задаємо технічну вимогу в полі тип: Type=Mol 
Ratio, ціль: Target=0.95, тарілка: Stage=25 (ця тарілка відповідає кубу), тип 
потоку до якого буде проводитися порівняння: Base stream type=internal 
(внутрішній потік), Base internal stream=1 (відповідає конденсатору). На 
формі Blocks->RECTIF1->Vary->1->Specification (яка зображена на рис. 
7.37) задаємо тип змінної: Adjusted variable->Type=Distillate to feed ratio 
(відношення кількості дистиляту до кількості живлення), верхню та нижню 
границі її варіювання: Lower bound=0.4 Upper bound=0.7, крок варіювання: 
Maximum step size = 0.01. 
Після запуску моделі, зайшовши в форму Results Summary->Blocks-
>RECTIF1-> Vary->1 на закладку Results можна подивитись на значення 
вибраного параметра (відношення кількості дистиляту до кількості 
живлення) при якому забезпечується технічна вимога щодо концентрації 
води в кубі. Це значення Results->Final value = 0,60958303. Отже щоб 
забезпечити мольну концентрацію води в кубі на рівні 95% треба щоб 
відношення кількості дистиляту до кількості живлення становило 
приведену вище цифру. 
3) Для проведення наступного аналізу можна або видозмінити тип 
створеної при розв’язанні задачі 2 змінної з Adjusted variable-
>Type=Distillate to feed ratio на Adjusted variable->Type=Reboiler Duty  або 
створити на формі Blocks->RECTIF1->Design Spec нову технічну вимогу і 
на формі Blocks->RECTIF1->Vary прив’язану до цієї вимоги змінну. Якщо 
створити новий аналіз то він буде обраховуватися разом зі старим 
незалежно один від одного, тому саме таким шляхом ми і підемо. Технічні 
вимоги будуть однаковими з попереднім випадком. Варіювати нову змінну 
будемо від 0,04 до 0,08 MMkcal/hr (така розмірність відповідає вибраній 
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метричній системі). В результаті моделювання отримаємо Results->Final 
value= 0,06038581 MMkcal/hr, що відповідає 70,2276879кВт. 
4) Для розв’язання цієї задачі буде як і в попередньому випадку 
створено новий аналіз в якому в технічній вимозі на відміну від задачі 2 
буде не 95% а 90% і в прив’язаній змінній на відміну від задачі 3 
потужність нагріву кубу буде варіюватись від 0,02 до 0,1 MMkcal/hr. 
Знайдений результат при цьому Results->Final value = 0,06483574 
MMkcal/hr, що відповідає 75,4028851кВт. 
Форма з результатами приведена на рис. 7.38. 
 
 
 
Рис. 7.38. Результати пошуку значення потужності нагріву кубу при 
технологічній вимозі: 90% концентрація води в кубі 
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7.7. Моделювання парціального конденсатора 
 
При отриманні палива велика частина вуглеводнів випаровується в 
навколишнє середовище. Це не тільки порушує екологію, але й завдає 
великих збитків у паливі. Тому логічно видобувати вуглеводні з вихідного 
потоку. Необхідно вивчити, в якій мірі може зарадити цій проблемі 
парціальний конденсатор. Склад рідкого палива (наприклад бензину) 
відображено в таблиці 7.5. 
 
Таблиця 7.5 
Склад бензину 
Формула в 
Aspen 
Назва речовини в 
Aspen 
ID- 
компонента 
Витрати, 
% 
масові 
C3H8 PROPANE C3H8 0,001 
C4H10-2 ISOBUTANE C4H10-2 0,0239 
C4H10-1 N-BUTANE C4H10-1 0,0356 
C6H12-E3 3-METHYL-1-
PENTENE 
C6H12-E3 0,1709 
C5H12-1 N-PENTANE C5H12-1 0,0372 
C6H12-D2 2-METHYL-1-
PENTENE 
C6H12-D2 0,1723 
C7H14-E9 2-METHYL-1-
HEXENE 
C7H14-E9 0,0628 
C6H6 BENZENE C6H6 0,0576 
C7H8 TOLUENE C7H8 0,1265 
C8H10-4 ETHYLBENZENE C8H10-4 0,1124 
C8H18-2 2-
METHYLHEPTANE 
C8H18-2 0,0162 
C8H18-1 N-OCTANE C8H18-1 0,0038 
C10H14-2 ISOBUTYLBENZENE C10H14-2 0,0702 
C9H12-1 N-PROPYLBENZENE C9H12-1 0,0796 
CH4O METHANOL CH4O 0,03 
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Схема парціального конденсатора для Aspen plus зображена на рис. 7.39. 
FLASH 1
SEP1
MIXER
MIXER 1
AIR
F1
F2
L1
G1 INERTGAS
KW
 
Рис. 7.39. Модель парціального конденсатора 
 
 
Вхідний потік має температуру 20°С та тиск 1 атм. Для моделювання 
реальної картини, як відображено на рис. 7.39 перед апаратом Flash1 
бензин перемішується з повітрям з витратою 1г/м3 бензину. Склад повітря 
78% азоту, 21% кисню і 1% аргону. 
Моделювання 
На формі Setup->Components задамо компоненти які фігурують у 
процесі, на формі Properties->Specification метод UNIFAC як модель 
рівноваги. Створимо потік для бензину F1 витратою 1г/с і потік для 
повітря AIR витратою 1м3/с які будуть змішуватися в блоці MIXER1. Після 
цього суміш поступає у апарат FLASH1 де розділяється на рідку та газову 
фази. Газова фаза поступає у віртуальний апарат розділення – сепаратор в 
якому від повітря (INERTGAS) відділяються рештки вуглеводнів. Для 
цього в моделі сепаратора SEP1 ставимо навпроти концентрацій 
вуглеводнів в потоці INERTGAS 0, а для потоку KW ставимо 1. При 
температурі, при якій суміш поступає у апарат FLASH1 розділення не 
відбувається, тому треба провести аналіз чутливості в ході якого 
змінювати температуру для блоку FLASH1 від -147°С до 7°С з кроком 
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10°С. Для проведення аналізу чутливості скористаємось формою Model 
Analysis Tools->Sensitivity->New, і введемо назву нового аналізу, 
наприклад S-1. Далі на закладці Define аналізу S-1 треба створити змінні 
використовуючи кнопку New. Цей процес аналогічний до розглянутого в 
задачі 4, тому детально зупинятися на ньому не будемо. Створимо змінні 
MKW (масова витрата для потоку KW), VINERT (об’ємна витрата для 
потоку INERTGAS), G (масова витрата для потоку G1), GL (масова 
витрата для потоку L1). Зміна двох з цих змінних MKW та GL приведена 
на рис. 7.40. Як бачимо з приведеного нижче графіка при низькій 
температурі практично всі вуглеводневі складові потоку конденсуються в 
апараті FLASH1 і виділяються у вигляді конденсату L1 масову витрату 
якого представляє собою змінна GL. З підвищенням температури 
конденсація в апараті припиняється і практично всі вуглеводні 
відділяються в сепараторі, а в конденсаті вони відсутні вже при 
температурі вище за -30°С. 
 
Sensitivity S-1 Results Summary
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Рис. 7.40. Масові витрати потоків KW(змінна MKW) та L1(змінна GL) 
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Значення цих змінних, а також решти тих що були створені для даного 
аналізу процесу приведені в табл. 7.6. Як бачимо з приведеної таблиці 
об’єм інертних для даного процесу газів (повітря) не міняється. 
Таблиця 7.6 
Результати аналізу на чутливість 
VARY 1 
FLASH1 
PARAM:TEMP 
MKW VINERT 
 
G GL 
 
C KG/HR CUM/HR KG/HR KG/HR 
-147 0,00215170 8,01529925 4335,52538 3,64845375 
-137 0,01175714 8,01533358 4335,5541 3,61971758 
-127 0,04740662 8,01535292 4335,60051 3,57333017 
-117 0,12222096 8,0153648 4335,68191 3,49192177 
-107 0,21737733 8,01537227 4335,78121 3,39262827 
-97 0,37590323 8,01537734 4335,94253 3,23130158 
-87 0,71301012 8,01538132 4336,28184 2,891995 
-77 1,24088105 8,01538459 4336,81151 2,3623167 
-67 1,78274326 8,01538691 4337,35465 1,81919028 
-57 2,27921478 8,01538845 4337,85196 1,32187311 
-47 2,75066079 8,01538943 4338,32394 0,84989023 
-37 3,25674223 8,01539011 4338,8304 0,34343879 
-27 3,59999997 8,01539044 4339,17384 0 
-17 3,59999997 8,01539044 4339,17384 0 
-7 3,59999997 8,01539044 4339,17384 0 
3 3,59999997 8,01539044 4339,17384 0 
7 3,59999997 8,01539044 4339,17384 0 
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7.8. Моделювання технологічної схеми  
„компресор – газова турбіна” 
 
Потік повітря 30 кг/с із навколишнього середовища (температура 
15°С, тиск 1 атм) складу: 79% (мольних) азоту, 21% кисню стискається 
ізоентропійно в компресорі до тиску 1,6 МПа (16 бар). Механічна ступінь 
ефективності компресора складає 98%, ізоентропійний коефіцієнт корисної 
дії 82%. Стиснуте повітря разом з 0,75 кг/с горючого газу 90% (мольних) 
метану, 10% азоту підводиться в камеру згоряння. Метан згорає повністю 
на двоокис вуглецю і воду, тому камера моделюється як стехіометричний 
адіабатичний реактор. Тиск залишається постійним. Гарячі вихлопні гази 
розширяються в ізотропній турбіні (з параметрами ефективності як у 
компресора) і тиск падає на 1,25 атм. Компресор і турбіна зв’язані між 
собою жорстким валом і енергія газу перетворюється на потужність. 
Завдання на моделювання 
Провести моделювання даного технологічного процесу з 
використанням обмежень на температуру вихідного потоку з реактора не 
більше 1400К при одночасному максимуму потужності на виході зі схеми. 
При максимізації варіюється масовий потік газу від 0,3 до 0,8 кг/с. 
Моделювання 
Модель буде мати вигляд як зображено на рис. 7.41. 
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Рис. 7.41. Модель технологічної схеми компресор – газова турбіна 
 
 
Для компресора і турбіни використаний блок Compr для реактора 
RStoic, для потужності Work Stream. На формі Setup->Components задамо 
компоненти які фігурують у процесі, на формі Properties->Specification 
метод UNIFAC як модель рівноваги. Відповідно із завданням задається 
специфікація потоків AIR та GAS. На формі Blocks->Comp->Setup тип 
моделі компресора Compressor model/Type=Isentropic, вихідний тиск 
Discharge pressure=1.6 MPa, ефективність (ККД): 
Efficiency/Isentropic=0.82, Efficiency/Mechanical=0.98. 
Аналогічно задаються і параметри турбіни, тільки там вибирається не 
Discharge pressure, а Pressure Change =-1.25 атм. Для моделі реактора 
необхідно задати реакцію та ступінь перетворення метану. Це робиться за 
допомогою форми Blocks->REACTOR->Setup закладки Reactions, як це 
видно з рис. 7.42. 
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Рис. 7.42. Внесення даних про хімічну реакцію 
 
Спочатку натискається кнопка „New…” і задається номер реакції, 
потім у вікні яке відкриється після цього задаються решта параметрів. 
Навпроти вихідних компонентів ставляться стехіометричні коефіцієнти, 
навпроти продуктів – стехіометричні коефіцієнти зі знаком мінус. Нижче 
задається ступінь перетворення по метану (Fractional conversion). 
Для введення обмежень на температуру вихідного потоку з реактора в 
Data Browser вибираємо Model Analysis Tools->Constraint натискаємо 
кнопку New і задаємо обмеженню ім’я, наприклад C-1 далі на закладці 
Define обмеження C-1 натискаємо кнопку New і створюємо нову змінну Т. 
На закладці цієї ж форми Spec задаємо ім’я новоствореної змінної і 
задаємо тип обмеження менше чи рівно 1400 з допуском 0,01.  
Тепер проведемо оптимізацію процесу – знайдемо таке значення 
витрат палива при якому потужність на виході Р-АВ буде максимальна. 
Для цього в Data Browser вибираємо Model Analysis Tools->Optimization 
натискаємо кнопку New і задаємо оптимізації ім’я, наприклад О-1 далі на 
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закладці Define оптимізації О-1 натискаємо кнопку New і створюємо нову 
змінну P, як змінну потоку P-AB (потужність) з типом Work power. На 
закладці Objective & Constraints вводимо ім’я цієї новоствореної змінної і 
вибираємо тип оптимізації – максимізація, а також задаємо раніше 
створене обмеження С-1. 
На закладці Vary задаємо параметр який ми будемо змінювати щоб 
оптимізувати потужність на виході. Форма Vary показана на рис. 7.43. 
 
Рис. 7.43. Форма для створення змінної, яка буде варіюватись при 
оптимізації 
 
Результати моделювання представлені у таблиці 7.7. 
Таблиця 7.7 
Результати оптимізації 
Статус Потік Змінна Один. Значення 
До оптимізації: Р-АВ POWER kW 11981,58 
Після оптимізації: Р-АВ POWER kW 12021,7191 
 
Температура газу після стиснення в компресорі складає: 422,82°С. 
Температура газу на виході з турбіни складає: 1373,83°С. 
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7.9. Синтез послідовності розділення 
 
Завдання на моделювання 
Вхідний потік киплячої рідини (1 моль/с) мольним складом: пентан 
(С5Н12-1) – 0,5, гексан (С6Н14-1) – 0,2, гептан (С7Н16-1) – 0,3 і тиску 
оточуючого середовища (1 атм.) розділяється на продукти. Продукти 
повинні бути рідкими, чистотою не менше чим 99% мольних. Для цього 
треба аналізувати призначену для синтезу систему розділення.  
Вказівки до моделювання. При синтезі системи розділення треба 
виходити із евристичних правил: 
1) Якщо вибирати ректифікацію як можливу операцію розділення, то 
для розділення 3-х компонентної суміші чітко визначається місце 
розділення і буде потрібно дві колони. 
2) Спочатку виділяється переважаючий компонент. 
3) Продукти з вищими вимогами чистоти необхідно виділяти спочатку 
як дистилят. 
4) Бажано використовувати еквімолярне розділення (50:50). 
5) Легко киплячі компоненти виділяються як дистилят першої колони. 
Кубовий продукт першої колони являється живленням в другій, де 
розділяється залишкова суміш. 
Якщо розглядають звичайну ректифікаційну колону з потоком 
живлення, двома продуктами, двома теплообмінними апаратами, то 
геометрична ступінь свободи дорівнює двом (загальне число тарілок, 
тарілка живлення). Виробнича ступінь свободи – число змінних величин, 
котрі можуть варіюватися для управління і регулювання (наприклад 
флегмове число). Якщо вхідний потік заданий чи фіксований на 
попередньому кроці процесу, то виробнича ступінь свободи дорівнює 
двом. В вибраній схемі з двома ректифікаційними колонами, причому 
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живлення першої колони задано, а живлення другої колони фіксовано 
кубовим продуктом число першої, ступенів свободи дорівнює 8. Так як 
Aspen plus не призначений для синтезу процесу, то повинно 
встановлюватись відповідне число ступенів свободи перед імітацією. В 
нашому випадку необхідно задавати вісім величин. 
Для ідеальних багатокомпонентних сумішей існують теорії (Фенске, 
Ундервуд і Жиланд) за допомогою яких можна оцінити мінімальне число 
ступенів розділення, сприятливу тарілку живлення, а також мінімальне 
флегмове число. Більше того, існує можливість крок за кроком в шукане 
рішення додавати результати інтуїції про невідомі величини в результаті 
аналізу процесу. 
Колони бажано синтезувати окремо одна від іншої. Тільки в кінці, 
якщо обидва кроки розділення дають задовільні результати, можна 
з’єднувати колони. Число ступенів розділення треба задавати не занадто 
великим (30 являється хорошим наближенням), живлення подається в 
середину колони, флегмове та парове числа ставляться на 3. 
При нескінченній кількості теоретичних тарілок максимальні затрати 
розділення. При максимально флегмовому числі профіль концентрації в 
колоні відповідає лінії дистиляції. 
Необхідно оптимізувати рішення так, щоб флегмове число було в 1,1-
1,3 вище за мінімальне. Число тарілок повинне бути при цьому по 
можливості малим. Цей пункт передбачує компроміс між низькою 
вартістю капіталовкладень (число ступенів) і невеликими витратами 
підприємства в енергії теплоти та холоду. 
Загальний тепловий баланс сходиться в точності достатньо рідко. 
Причина цього лежить в тому, що Aspen plus приймає кубовий продукт 
завжди киплячою рідиною і тепловий стан дистиляту відповідає величині 
RDV. Помилка балансу при моделюванні складає менше 5%. 
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Більш витончено вибрати для змінної виробничої величини колони 
кількісне співвідношення (наприклад D/F) або абсолютну кількість 
(наприклад, D). 
Для знаходження оптимального рішення треба використати 
можливості які пропонує Aspen plus: Spec Vary, Design spec, Optimize, 
Constraint, Sensitivity. При цьому треба звернути увагу на те, що 
нераціонально використовувати більше двох з цих можливостей 
одночасно, бо рішення може не зійтись. 
Моделювання 
Вигляд моделі в Aspen представлено на рис. 7.44. 
 
RECTIF1
MIXTURE
C5H12
REST RECTIF2
C6H14
C7H16
 
Рис. 7.44. Модель процесу розділення 
 
Для моделі ректифікаційної колони використаємо блок RADFRAC. На 
формі Setup->Components задамо компоненти які фігурують у процесі, на 
формі Properties->Specification метод UNIFAC як модель рівноваги. 
Відповідно із завданням задається специфікація потоку MIXTURE. На 
формі Blocks->RECTIF1 на закладці Configuration задаємо число тарілок: 
Number of stages=30, тип конденсатора: Condenser=Total (лише рідкий 
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дистилят), флегмове число: Reflux ratio=3, відношення кількості дистиляту 
до кількості живлення: Distillate to feed ratio=0.5; на закладці Streams 
задаємо тарілку живлення 3 (Above stage); на закладці Pressure задаємо 
тиск на першій тарілці Stage 1=1 атм. Аналогічно для апарату RECTIF2: на 
закладці Configuration задаємо число тарілок: Number of stages=30, тип 
конденсатора: Condenser=Total (лише рідкий дистилят), флегмове число: 
Reflux ratio=3, відношення кількості дистиляту до кількості живлення: 
Distillate to feed ratio=0.5; на закладці Streams задаємо тарілку живлення 3 
(Above stage); на закладці Pressure  задаємо тиск на першій тарілці Stage 
1=1 атм. Результати моделювання приведені в табл.7.8. 
Таблиця 7.8 
Результати моделювання по потокам 
 C5H12 C6H14 C7H16 MIXTURE REST 
Temperature C 36,0469021 56,9250533 97,475743 49,4298548 72,310775 
Pressure bar 1,01325 1,01325 1,01325 1,01325 1,01325 
Vapor Frac 0 0 0 0 0 
Mole Flow 
kmol/hr 
1,79999999 0,89999999 0,89999999 3,59999997 1,79999999 
Mass Flow kg/hr 129,870524 74,228871 89,9060318 294,005427 164,134903 
Volume Flow 
cum/hr 
0,21325183 0,11873386 0,14600159 0,47205086 0,26229001 
Enthalpy 
MMkcal/hr 
-0,0737176 -0,0398868 -0,0443216 -0,1597861 -0,0848953 
Mole Flow 
kmol/hr 
          
C5H12-1 1,79999849 0,23745324 3,9071e-09 2,03745174 0,23745325 
C6H14-1 1,4917e-06 0,66253565 0,01979081 0,68232795 0,68232646 
C7H16-1 1,8026e-13 1,11e-05 0,88020918 0,88022028 0,88022028 
 
Як бачимо в потоці REST який виходить з колони RECTIF1 значна 
кількість компоненту гексану (C5H12-1), тобто ректифікаційні колони не 
забезпечують необхідну чистоту всіх продуктів. 
Проведемо пошук такого відношення потоку дистиляту до потоку 
живлення при якому концентрація вихідних компонентів в кубовому 
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залишку буде складати не менше 0,005 мольних долей (99,5% чистота 
продукту). 
Створимо за допомогою форми RECTIF1->Design Spec->New цільову 
концентрацію продукту в кубовому залишку. Задамо на закладці 
Specification Type=Mol purity, на закладці Components виберемо в полі 
Selected components компонент C5H12-1 і на закладці Feed/Product streams 
виберемо потік REST. Після цього створимо змінну, яка буде варіюватись 
щоб забезпечити вибрану вище ціль. Зайдемо на форму RECTIF1->Vary-
>New і створимо нову змінну для якої на закладці Specification задамо тип: 
Type=Distilate to feed ratio (відношення кількості дистиляту до кількості 
живлення), нижню границю: Lower bound=0.3 та верхню границю: Upper 
bound=0.8. Аналогічно робимо і для блока RECTIF2 . Лише для цілі 
вибираємо компонент не C5H12-1, а C5H12-1 і не потік REST а потік 
С7Н12-1, всі інші кроки повторюються. Отримаємо результат, який 
приведено в табл. 7.9. 
 
Таблиця 7.9 
Результати роботи схеми після оптимізації 
 C5H12 C6H14 C7H16 MIXTURE REST 
Temperature C 36,0469007 68,1523952 98,1875817 49,4298548 82,3000811 
Pressure bar 1,01325 1,01325 1,01325 1,01325 1,01325 
Vapor Frac 0 0 0 0 0 
Mole Flow 
kmol/hr 
2,02960129 0,68581309 0,88458559 3,59999997 1,57039869 
Mass Flow kg/hr 146,436323 58,9920949 88,5770091 294,005427 147,569104 
Volume Flow 
cum/hr 
0,24045344 0,09421303 0,14393846 0,47205086 0,2368252 
Enthalpy 
MMkcal/hr 
-0,0831207 -0,0310023 -0,0436084 -0,1597861 -0,0749649 
Mole Flow 
kmol/hr 
          
  C5H12-1 2,02959974 0,00785199 5,9113e-11 2,03745174 0,00785199 
  C6H14-1 1,544e-06 0,67790342 0,00442299 0,68232795 0,68232641 
  C7H16-1 1,8327e-13 5,7681e-05 0,8801626 0,88022028 0,88022028 
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 Як бачимо після оптимізації в кожному потоці, який представляє 
результуючу чисту речовину домішки складають тисячні долі, тобто 
результат забезпечено. В Data Browser де представлені результати 
моделювання можна подивитись які значення шуканого параметра 
забезпечує необхідну чистоту. Форма з результатами для першої колони 
представлена на рис. 7.45. 
 
 
Рис. 7.45. Значення вибраної для оптимізації змінної 
 
 
Для колони RECTIF1 це значення 0,56377814 (відношення кількості 
дистиляту до кількості живлення), а для колони RECTIF2 воно складає 
0,43671273. 
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7.10. Моделювання очистки екстракцією оцтової кислоти 
 
Завдання на моделювання 
Дано потік 1100 кг/год оцтової кислоти з 33% вмістом кислоти. Для 
того щоб зменшити затрати ректифікації більша частина води повинна 
відділятися при екстракції. Суміш що залишиться після екстракції 
розділяється ректифікацією. Чисто ректифікаційне розділення було б дуже 
енергоємним, так як вся вода повинна випаровуватись и добуватись як 
дистилят. 
Вказівки щодо моделювання. Для моделювання треба використати 
банк даних речовин PURECOMP і UNIFAC – метод як модель фазової 
рівноваги. Так як оцтова кислота в паровій фазі утворює складну 
молекулу, повинна враховуватись не ідеальність в паровій фазі. Тому 
потрібно вибрати NTRL- модель для рівноваги фаз між водою, оцтовою 
кислотою і екстрагентом Метил-терт-бутил-етер (MTBE, в Aspen Plus 
формула C5H12O-D2). 
Крок ректифікації. 
З даного потоку повинна екстрагуватись оцтова кислота з допомогою 
екстракції рідина-рідина і 800 кг/год екстрагенту (MTBE). Екстрактор 
працює з сімома теоретичними ступенями при 1 атм і 30°С. Рафінад, що 
залишає екстрактор складається переважно з води, яку можна направити на 
очистку стічних вод, котра тут не розглядається. 
Крок ректифікації. 
Потік екстракту, що виходить з екстрактора нагрівається в 
теплообмінному апараті до температури кипіння і подається на 
ректифікацію. Тут оцтова кислота повинна відділятися як чистий кубовий 
продукт. Потік екстракту повинен по можливості включати невелику 
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кількість води (максимально 85% мольних), щоб можна було отримати 
чисту оцтову кислоту. 
Моделювання 
1. Спочатку моделюється процес екстракції (без ректифікації). 
Ключовими компонентами обох фаз, що утворилися будуть вода для фази 
L1 та оцтова кислота і МТВЕ для фази L2. Зміною тиску можна 
знехтувати.  
2. Екстракційна оцтова кислота далі може відділятися ректифікацією. 
З допомогою Design-специфікації можна задати число молей оцтової 
кислоти в екстракті. Для цього треба варіювати потік маси розчинника 
МТВЕ. Треба звернути увагу на те, що при варіюванні масового потоку 
МТВЕ, кг/год не являється одиницею СІ. Верхню і нижню границі 
необхідно вказувати в кг/с. Також треба звернути увагу на перерахунок 
мольних долів в масові.  
3. Потім екстракт розділяється в ректифікаційній колоні з 28-ма 
теоретичними ступенями розділення. Потік подається в вигляді киплячої 
рідини на 16-ту тарілку. Так як суміш що розділяється являється 
азеотропною, то треба використовувати в моделі RADFRAC опцію 
AZEOTROPIC і алгоритм NONIDEAL. Продукти необхідно отримувати у 
вигляді рідини. 
Для мольного флегмового відношення в якості першої оцінки можна 
встановити RR=2 і для парового числа BR=3 (раціонально змінювати в 
діапазоні між 0,5 і 10). 
Треба варіювати (в декількох спробах) дві вільні змінні величини 
ректифікації з ціллю відділяти оцтову кислоту чистотою не менше ніж 92% 
мольних. При цьому треба мати на увазі те, що між оцтовою кислотою та 
водою приблизно нижче 15% мол. оцтової кислоти зустрічається стан, при 
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якому навіть використана азеотропна модель розраховує рівновагу з 
помилкою. 
4. Отриманий дистилят, що складається з води та МТВЕ, 
охолоджується в теплообмінному апараті до 30°С. При такій температурі 
вода і МТВЕ не повністю змішані, утворюється границя суміші. В 
подальшому роздільники рідина-рідина розділяють обидві фази. Для 
моделі сепаратора використовується модель FLASH3 (3 фази), тут потік 
газу треба поставити на нуль. Суміш розділяється на стічну воду і МТВЕ. 
5. В сепараторі потік МТВЕ повинен перед екстракцією змішаний з 
розчинником. Цим реалізується повний замкнутий цикл розчинника. 
Картина розчинення може бути отримана в результаті багаторазового 
моделювання. Дуже вірогідні проблеми збігання. В такому випадку 
необхідно перевірити вхідні дані на правильність і переконливість. 
6. Треба проаналізувати що зміниться, якщо змішати перед 
сепаратором потік чистого МТВЕ з розчиненим водою потоком. 
7. Додаткове завдання: Специфікацію дизайну (завдання 2) можна 
замінити блоком OPTIMIZE. Ціллю повинен бути мінімум кількості води в 
екстракті. Перевірити чи можна ще покращити результат попередньої 
спроби. 
Вигляд моделі в Aspen Plus представлено на рис. 7.46. 
Для моделі ректифікаційної колони використаємо блок RADFRAC. На 
формі Setup->Components задамо компоненти які фігурують у процесі, на 
формі Properties->Specification метод UNIFAC як модель рівноваги. 
Відповідно із завданням задається специфікація вхідного в Data Browser’і. 
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Рис. 7.46. Модель процесу екстракції 
 
 
На формі Blocks->RECTIF1 на закладці Configuration задаємо число 
тарілок: Number of stages=28, тип конденсатора: Condenser=Total (лише 
рідкий дистилят), флегмове число: Reflux ratio=2, парове число: Boil up 
ratio=3, збіжність Convergence=Azeotropic; на закладці Streams задаємо 
тарілку живлення 16 (Above stage); на закладці Pressure  задаємо тиск на 
першій тарілці Stage 1=1 атм. Далі за допомогою Design-spec визначаємо 
параметри Reflux ratio та Boil up ratio такі щоб забезпечити вимоги по 
чистоті оцтової кислоти. Параметри на формах Design-spec задаються у 
відповідності з рис. 7.47 і рис. 7.48 (створюється дві специфікації). 
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Рис. 7.47. Параметри Design-spec для першої вимоги 
 
 
 
 
Рис. 7.48. Параметри змінної для Design-spec для першої вимоги 
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Аналогічним чином варіюємо парове число. В результаті пошуку 
знайдемо значення флегмового і парового чисел: 0,56 і 7,2 відповідно. 
Оскільки для інших апаратів такої настройки не вимагалось то 
отримуємо готовий розв’язок, зображений на рис. 7.49. 
 
 
Рис. 7.49. Частина вікна з результатами по потокам  
моделювання даної системи 
 
 
При даному моделюванні для ректифікаційної колони отримано 
чистоту продукту 0,99 для оцтової кислоти. 
Під час виконання розрахунків було розглянуто такі типові процеси 
хімічної технології як: ректифікація, теплообмін, конденсація, екстракція; 
процеси які протікають у випарнику, турбіні, компресорі, реакторі. Було 
досягнуто прийнятних рішень для всіх задач. Тому подібні обчислення 
можна використовувати при виконанні бакалаврських, дипломних та 
курсових робіт із застосуванні програми Aspen Plus. 
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ВИСНОВКИ 
 
Системний аналіз складних хіміко-технологічних систем – це 
найважливіший етап дослідження хіміко-технологічних виробництв, мета 
якого знайти найкращий варіант проектного рішення при створенні нового 
або при реконструкції існуючого виробництва.  
Оскільки ХТС слід розглядати як складні системи, що можуть бути 
формалізовані, то їх дослідження проводять із застосуванням сучасних 
методів  та програмних засобів аналізу складних систем. Тому 
університетська підготовка бакалаврів, спеціалістів та магістрів із хіміко-
технологічних спеціальностей повинна проводитись із урахуванням того, 
що вони повинні : 
− знати методи системного аналізу складних ХТС; 
− вміти обирати відповідні математичні та комп’ютерні моделі, що 
реалізують технологічні процеси та ефективні програмні засоби 
для рішення поставлених задач дослідження; 
− вміти із системних позицій аналізувати отримані результати в 
процесі прийняття рішень щодо вибору найкращого варіанту 
технологічної схеми виробництва та режимів її функціонування. 
Головна мета цього навчального посібника полягає в тому, щоб 
надати студентам можливість засвоїти основні принципи та методи 
системного аналізу, що можуть бути застосовані до хіміко-технологічних 
об’єктів. Тому в посібнику докладно висвічується теоретичний матеріал, 
пов’язаний із моделюванням ХТС та аналізом її структури. Застосування 
сучасних програмних засобів є невід’ємною складовою процесу 
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дослідження складних ХТС завдяки наявності обчислювальних модулів 
для моделювання практично будь-яких апаратів ХТС, баз даних по 
властивостях речовин та їх сумішей, методів розрахунку термодинамічних 
властивостей, а також обчислювальних процедур для розрахунку та 
аналізу схем із рециклами. Тому в посібнику представлені найвідоміші 
засоби для комп’ютерного моделювання та дослідження хіміко-
технологічних процесів і продемонстровано можливості застосування цих 
програмних засобів на конкретних прикладах.  
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